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La presente tesis doctoral consta de dos partes diferenciadas, la reacción de 
oxidación total de compuestos orgánicos volátiles (COVs) y la deshidrogenación 
oxidativa de etano para la obtención de etileno.  
Por una parte, se muestra un estudio sobre la síntesis y caracterización de 
diferentes óxidos de hierro másicos y soportados, para ser empelados como 
catalizadores en reacciones de oxidación total de COVs. Se han seleccionado dos 
moléculas modelo de COVs, propano (como modelo de alcanos de cadena corta) y 
tolueno (como modelo de un compuesto aromático). 
Se han empleado catalizadores másicos, -Fe2O3, que presentan buenas 
propiedades superficiales y con alta área superficial. Para ello, se han utilizado varios 
métodos de síntesis entre los que destacan: i) precipitación simple, ii) método 
nanocasting con KIT-6 como “hard template” para la obtención de un óxido mesoporoso 
ordenado y iii) precipitación usando ácido oxálico como agente precipitante para la 
obtención de un óxido mesoporoso no ordenado. Cualquiera de los óxidos de hierro 
sintetizados mejora en el comportamiento catalítico para la oxidación total de 
compuestos orgánicos volátiles, respecto de un óxido de hierro (α-Fe2O3) comercial. Se 
encontró un orden de reactividad diferente entre los distintos óxidos de hierro para cada 
alimento. El catalizador que presenta mayor reducibilidad (con ácido oxálico) es el más 
activo para la oxidación total de propano, mientras que para el tolueno la muestra más 
activa fue el catalizador altamente ordenado de mayor área superficial. Esta diferencia 
de actividad relativa puede ser debida a que tengan lugar mediante diferentes 
mecanismos.   
Adicionalmente, se han planteado diferentes métodos de preparación de 
catalizadores de óxidos de hierro másicos, por síntesis hidrotermales en condiciones 
supercríticas y por síntesis solvotermales. Se ha observado que empleando un sencillo 





También se han estudiado catalizadores de óxido de hierro soportados con el 
objetivo de mejorar las propiedades físicas del catalizador y las propiedades catalíticas 
en la oxidación total. Así, se ha considerado soportar el óxido de hierro sobre arcillas 
porosas de estructura heterogénea (PCH-Si) y sílice. Se observó que el uso de la arcilla 
es mucho más eficiente catalíticamente pues mejora la dispersión del hierro. 
Además, se ha empleado un residuo obtenido en la purificación de agua para el 
consumo humano (lodo férrico) como catalizador para la eliminación de propano y 
tolueno. El lodo férrico presenta una superficie específica relativamente alta, por lo que 
también se ha empleado como soporte para metales nobles (Pt) siendo mejor que 
soportes convencionales como la gamma-Al2O3. Se ha mostrado que presenta una doble 
ventaja ambiental, ya que se revaloriza un residuo como catalizador para la eliminación 
de contaminantes COVs. 
Por otra parte, se ha estudiado el comportamiento catalítico en la 
deshidrogenación oxidativa selectiva de etano para dar etileno empleando una serie de 
catalizadores soportados de óxido de níquel sobre diferentes materiales que presentan 
distintas propiedades de acidez, basicidad y área superficial. 
Se han determinado las características que debe presentar un soporte sobre el 
que depositar partículas de NiO para maximizar la formación de etileno. Se pudo 
concluir que el óxido de titanio es un excelente soporte para el óxido de níquel. Por ello, 
se ha considerado conveniente realizar un estudio más detallado sobre catalizadores de 
NiO soportados sobre diferentes óxidos de titanio. Diferentes catalizadores soportados 
sobre diferentes óxidos de titanio dan lugar a selectividades altas y similares entre ellos, 
consiguiéndose el óptimo catalítico empleando diferentes composiciones en cada caso. 
Finalmente, se ha realizado un estudio comparativo de la deshidrogenación 
oxidativa selectiva de etano empleando catalizadores de óxido de níquel 
interaccionando con óxido de titanio o con óxido de niobio. Se sintetizaron catalizadores 
por impregnación húmeda (catalizadores soportados) o por evaporación de mezclas de 
sales (catalizadores promovidos). Los catalizadores con óxido de titanio preparados por 
ambos métodos así como el catalizador promovido con niobio obtuvieron resultados 
catalíticos al nivel de los mejores descritos en la bibliografía. 
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La present tesi doctoral consta de dues parts diferenciades: la reacció d’oxidació 
total de compostos orgànics volàtils (COVs) i la deshidrogenació oxidativa d’età per a 
l’obtenció d’etilé. 
D’una banda, s’hi mostra un estudi sobre la síntesi i caracterització de diferents 
òxids de ferro màssics i suportats, per a ser emprats com a catalitzadors en reaccions 
d’oxidació total de COVs. S’hi han seleccionat dues molècules model de COVs: propà 
(com a model d’alcans de cadena curta) i tolué (com a model d’un compost aromàtic). 
S’hi han emprat catalitzadors màssics, α-Fe2O3, que presenten bones propietats 
superficials i amb alta àrea superficial. Amb aquesta finalitat, s’hi han fet servir diversos 
mètodes de preparació entre els quals destaquen: i) precipitació convencional, ii)  per el 
método anomenat nanocasting emprant KIT-6 com a “hard template” per a l’obtenció 
d’un òxid mesoporos ordenat, iii) usant àcid oxàlic com a agent precipitant per a 
l’obtenció d’un òxid mesoporos no ordenat. Qualsevol dels òxids de ferro sintetitzats 
donen una millora important en el comportament catalític per a l’oxidació total de 
compostos orgànics volàtils, comparat amb un òxid de ferro (α-Fe2O) comercial. 
S’hi ha trobat un ordre de reactivitat diferent entre els distints òxids de ferro per 
a cada aliment. El catalitzador que presenta més reducibilitat (sintetitzat amb àcid 
oxàlic) és el més actiu per a l’oxidació total de propà, mentre que per al tolué la mostra 
més activa ha estat el catalitzador altament ordenat de major àrea superficial. Aquesta 
diferència d’activitat relativa pot ser causada pel fet que es produeixen mitjançant 
mecanismes diferents. 
Addicionalment, s’hi han plantejat diferents mètodes de preparació de 
catalitzadors d’òxids de ferro màssics, per síntesis hidrotermals en condicions 
supercrítiques i per síntesis solvotermals. S’hi ha observat que amb un senzill mètode 




També s’hi han estudiat catalitzadors d’òxid de ferro suportats amb l’objectiu de 
millorar les propietats físiques. Així, s’hi ha considerat suportar l’òxid de ferro sobre 
argiles poroses d’estructura heterogènia (PCH-Si) i sílice. S’hi ha observat que l’ús de 
l’argila resulta molt més eficient catalíticament degut a una millor dispersió de l’òxid de 
ferro. 
A més, s’hi ha emprat un residu obtingut en la purificació d’aigua per al consum 
humà (llot fèrric) com a catalitzador per a l’eliminació de propà i tolué. El llot fèrric 
presenta una superfície específica relativament alta, per la qual cosa també s’hi ha fet 
servir com a suport per a metalls nobles (Pt), que ha resultat ser més adient que suports 
convencionals com l’alúmina (Al2O3). S’hi ha mostrat que presenta un doble avantatge 
ambiental, atés que s’hi revaloritza un residu com a catalitzador per a l’eliminació de 
contaminants i s’hi eliminen COVs. 
D’altra banda, s’hi ha estudiat el comportament catalític en la deshidrogenació 
oxidativa selectiva d’età d’una sèrie de catalitzadors suportats d’òxid de níquel, sobre 
diferents materials que presenten diferents propietats d’acidesa, basicitat i àrea 
superficial. 
S’hi han determinat les característiques que ha de presentar un suport sobre el 
qual dipositar partícules de NiO per a maximitzar la formació d’etilé, i s’hi ha trobat que 
l’òxid de titani és un excel·lent suport per a l’òxid de níquel. Per això, s’ha considerat 
escaient realitzar un estudi més detallat sobre catalitzadors de NiO suportats sobre 
diferents òxids de titani. Diferents catalitzadors suportats sobre diferents òxids de titani 
donen lloc a selectivitats altes i similars entre ells, aconseguint l'òptim catalític emprant 
diferents composicions en cada cas. 
Finalment, s’hi ha realitzat l’estudi comparatiu de l’oxidació parcial d’età amb 
catalitzadors d’òxid de níquel interaccionant amb òxid de titani o amb òxid de niobi, 
preparats per impregnació humida (catalitzadors suportats) o per evaporació de mescles 
de sals (catalitzadors promoguts). Els catalitzadors amb òxid de titani preparats per 
ambdós mètodes així com el catalitzador promogut amb niobi van obtindre resultats 




Cal indicar que, sense dur a terme una optimització exhaustiva de les condicions 






This doctoral thesis consists of two different parts, the total oxidation reaction 
of volatile organic compounds (VOCs) and the oxidative dehydrogenation of ethane to 
obtain ethylene. 
On the one hand, a study on the synthesis and characterization of different bulk 
and supported iron oxides is shown, to be used as catalysts in total oxidation reactions 
of VOCs. Two model molecules of VOCs have been selected, propane (as a model for 
short-chain alkanes) and toluene (as a model for an aromatic compound). 
Bulk catalysts, -Fe2O3, have been used, which have good surface properties and 
high surface area. For this, several preparation methods have been used: i) conventional 
precipitation, ii) by nanocasting with KIT-6 as a “hard template” to obtain ordered 
mesoporous oxides and iii) using oxalic acid as a precipitating agent to obtain non 
ordered mesoporous oxides. Any of the synthesized iron oxide give rise to an important 
improvement in the catalytic behavior for the total oxidation of volatile organic 
compounds, compared to a commercial iron oxide (α-Fe2O3). 
A different order of reactivity was found between the different iron oxides for 
each feed. The catalyst with the highest reducibility (prepared with oxalic acid) is the 
most active for the total oxidation of propane, while for toluene the most active sample 
was the highly ordered catalyst with the highest surface area. This difference in relative 
activity may be due to the fact that they take place through different mechanisms. 
Additionally, different methods of preparation of bulk iron oxide catalysts have 
been proposed, by hydrothermal synthesis under supercritical conditions and by 
solvothermal synthesis. It has been observed that using a simple solvothermal method, 
high reaction rates are obtained in the total oxidation of toluene. 
Supported iron oxide catalysts have been also studied with the aim of improving 
the physical properties of iron oxide. Thus, it has been considered to support iron oxide 
on porous clays with a heterogeneous structure (PCH-Si) and on silica. It was observed 
that the use of clay is much more efficient from a catalytically viewpoint probably due 




In addition, a residue obtained in the purification of water for human 
consumption (ferric sludge) has been used as a catalyst for the elimination of propane 
and toluene. Ferric mud has a relatively high specific surface area, which is why it has 
also been used as a support for noble metals (Pt), being better than conventional 
supports such as Al2O3. It has been shown that it presents a double environmental 
advantage, since a waste is revalued as a catalyst for the elimination of pollutants VOCs. 
On the other hand, the catalytic behaviour in the selective oxidative 
dehydrogenation of ethane on a series of supported nickel oxide catalysts over different 
supports that have different properties of acidity, basicity and surface area has been 
studied. The characteristics that a support must present on which to deposit NiO 
particles to maximize the formation of ethylene have been determined, obtaining that 
titanium oxide is an excellent support for nickel oxide. For this reason, it has been 
considered convenient to carry out a more detailed study on NiO catalysts supported on 
different titanium oxides. 
Finally, a comparative study of the partial oxidation of ethane is carried out, with 
nickel oxide catalysts interacting with titanium oxide or with niobium oxide, prepared 
by wet impregnation (supported catalysts) or by evaporation of salt mixtures (promoted 
catalysts). Using Ni on titanium oxide prepared by both methods as well as the niobium-
promoted NiO catalyst catalytic results at the level of the best described in the literature 
were obtained. Different catalysts supported on different titanium oxides result in high 
and similar selectivities between them, however, achieving the optimum catalyst using 
different compositions in each case. 
It should be noted that, without carrying out a thorough optimization of the 
reaction conditions, yields to ethylene higher than 40% have been obtained with the 
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1.1 Eliminación de compuestos orgánicos volátiles (COV’s). Oxidación total. 
 
1.1.1. Definición de COV’s. Generalidades. 
El término compuesto orgánico volátil (COV) se refiere a diversos compuestos 
químicamente muy diferentes que pueden ser difíciles de definir. De hecho, existen 
actualmente muchas definiciones. Una de las más aceptadas corresponde a la formulada 
por la Agencia de Protección Ambiental de EE. UU. [1]. 
Esta agencia define como COV a:  
"Cualquier compuesto de carbono, excepto monóxido de carbono, dióxido de 
carbono, ácido carbónico, carburos o carbonatos metálicos y carbonatos de amonio que 
participa en reacciones fotoquímicas atmosféricas." 
La definición es poco específica y no se centra en la naturaleza química o la 
funcionalidad, por lo que cualquier compuesto orgánico con una presión de vapor 
superior a 0,1 mmHg en condiciones estándar (25⁰C y 760 mmHg) podría considerarse 
un COV. Los COV se emiten a partir de una amplia variedad de fuentes naturales y 
antropogénicas. Las fuentes naturales pueden provenir de la actividad volcánica, 
pantanos, vegetación, animales e insectos, y el control de las emisiones de estas fuentes 
es muy compleja. Las emisiones de fuentes antropogénicas están muy extendidas y se 
originan mayoritariamente en las industrias de fabricación y procesamiento, como por 
ejemplo en procesos y productos que utilizan disolventes orgánicos, procesos de 
combustión y gases de escape de vehículos. A diferencia de las emisiones naturales, la 
liberación a la atmósfera de los COV emitidos por fuentes antropogénicas puede ser 
medida y controlada. 
La cantidad de contaminantes procedentes de fuentes naturales es mayor que 
el procedente de la actividad del hombre, aunque normalmente son los más graves. En 
la Tabla 1.1 se puede observar la procedencia de los diferentes contaminantes a la 
atmósfera. 




Tabla 1.1. Procedencia de los principales contaminantes. Modificada de la fuente [2] 
 Tipo de emisión 







NOx 88,7 11,3 
SOx 57,1 42,9 
Aerosoles 88,7 11,3 
 
La liberación de COVs al medio ambiente tiene implicaciones medioambientales. 
Esta contaminación se ha relacionado con el aumento del smog fotoquímico (ozono 
troposférico) y el agotamiento del ozono estratosférico. Además, muchos COV son en sí 
mismos tóxicos y / o cancerígenos. Como se comenta en más detalle en el siguiente 
apartado se han adoptado diversos compromisos, incluso legislado, para limitar y 
reducir las emisiones de estos compuestos. Por lo tanto, en los últimos años, el 
desarrollo de tecnologías eficaces para la eliminación de COV de la atmósfera ha 
aumentado en importancia con la introducción de legislación para controlar su 
liberación. 
Con respecto a su peligrosidad los COV pueden clasificarse en 3 grupos [3]:  
 Compuestos extremadamente peligrosos para la salud: Benceno, cloruro de 
vinilo y 1,2 dicloroetano. 
 Compuestos clase A: los que pueden causar daños significativos al medio 
ambiente, como por ejemplo: acetaldehído, anilina, tricloroetileno, etc. 
 Compuestos clase B: tienen menor impacto en el medio ambiente. Pertenecen a 









1.1.2. Problemática medioambiental. Antecedentes e interés. 
Las causas más importantes de la contaminación medioambiental en las grandes 
ciudades son, por un lado, las emisiones que se generan de combustiones incompletas: 
monóxido de carbono, óxidos de nitrógeno y de azufre, metales pesados e 
hidrocarburos inquemados, y por otro los compuestos más volátiles de la gasolina que 
se evaporan en las zonas de almacenamiento y suministro. 
El monóxido de carbono se forma fundamentalmente por combustión 
incompleta de los hidrocarburos y es altamente tóxico por su poder asfixiante, incluso a 
bajas concentraciones, ya que es capaz de combinarse con la hemoglobina de la sangre 
reduciendo la capacidad de transporte de oxígeno. 
En cuanto a los hidrocarburos inadecuados emitidos a la atmósfera, los más 
peligrosos son los aromáticos, ya que son cancerígenos. Sin embargo, el efecto más 
perjudicial de estos hidrocarburos es su participación en el llamado fenómeno de “smog 
fotoquímico”, en el que éstos se combinan con otros contaminantes secundarios 
presentes en la atmósfera y dan lugar a la formación de oxidantes fotoquímicos, que son 
compuestos muy irritantes. Se ha comprobado que los aromáticos y olefinas ligeras son 
los hidrocarburos presentes en la atmósfera que presentan una mayor actividad 
fotoquímica ya que son capaces de formar ozono y de combinarse con él para dar lugar 
a otros agentes oxidantes [4]. 
Las partículas presentes en la atmósfera se generan por diversas fuentes 
industriales y de automoción, destacando el elevado número de ellas que se producen 
por una inadecuada combustión de diésel. Estas partículas son muy contaminantes 
debido a que su pequeño tamaño les permite penetrar directamente en los pulmones, 
ejerciendo un alto poder tóxico (pérdida de capacidad pulmonar, irritación, etc.). 
Finalmente, la combustión de los compuestos organosulfurados y 
organonitrogenados presentes tanto en la gasolina como en el diésel producen la 
aparición de los óxidos de azufre (SOx) y óxidos de nitrógeno (NxOy). Los SOx son los 
principales responsables de la lluvia ácida, con el consiguiente impacto negativo que 
esto supone en la salud de las personas y en el medioambiente en general. Los óxidos 
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de nitrógeno (NxOy) por su parte, pueden formar ácido nítrico que también participa en 
la lluvia ácida. Sin embargo, los efectos más perjudiciales provienen de su participación 
en el “smog fotoquímico”. 
Para reducir los compuestos orgánicos volátiles (COVs) los gobiernos de los 
países más industrializados han hecho más estricta la legislación medioambiental. Esta 
nueva legislación supone en el campo de la automoción un cambio en la composición 
de los combustibles para adaptarlos a las nuevas normativas medioambientales y en el 
ámbito industrial una reestructuración en los procesos y en los métodos de eliminación. 
Sin embargo, a medio plazo, el estudio de la eliminación de contaminantes en la 
automoción no será un foco primario de investigación puesto que la nueva ley española 
contra el cambio climático (pendiente de aprobación en Mayo de 2021) propone la 
prohibición de la venta de vehículos que no estén destinados a fines comerciales que 
emitan CO2 a partir de 2040. Por tanto, las emisiones de COVs debido a la automoción 
probablemente serán bajas en un par de décadas, por lo que el interés a medio y largo 
plazo se centrará en la mitigación o eliminación de las emisiones industriales. Algunas 
de las instalaciones industriales donde se producen mayores emisiones de COVs son las 
correspondientes a industrias que emplean disolventes orgánicos [2, 5], como pueden 
ser: 
 Pinturas y barnices (e industrias donde se usen éstos)  
 Industria de la energía 
 Industria siderúrgica 
 Industria de la madera  
 Industria cosmética  
 Industria farmacéutica 
Actualmente, debido al cambio climático, se está prestando más atención a la 
disminución de las emisiones de CO2 que a la disminución de compuestos orgánicos 
volátiles, que son más nocivos y tóxicos. De acuerdo con los compromisos contraídos 
por un alto número de países, entre ellos España, se debe disminuir o limitar el 
incremento de las emisiones de gases de efecto invernadero. Acuerdos significativos 
fueron el Protocolo de Kioto en 1997 y el Acuerdo de París en 2015 [6]. 




Recientemente, el acuerdo del Consejo Europeo celebrado en Diciembre de 2020 
incrementa la ambición climática. Los principales objetivos de dicho Marco 2030 son 
reducir al menos un: 
 55% menos de emisiones de gases de efecto invernadero en comparación con 
1990. 
 32% de energías renovables en el consumo de energía. 
 32,5% de mejora de la eficiencia energética. 
 La consecución del objetivo de interconexiones de electricidad del 15% en 2030. 
Como una parte importante de los COVs que se emiten a la atmósfera provienen 
de procesos de combustión en los que se produce mayoritariamente CO2 (automoción 
y generación de energía por quemado de combustible), la disminución de la emisión de 
este compuesto también podría afectar positivamente a la emisión de COVs. 
En el caso de España, dos Reales Decretos recogen la normativa vigente en lo 
referido a la eliminación de COVs. El Real Decreto 117/2003 limita las emisiones 
generadas en una serie de industrias como las de pinturas, tintas y barnices. En este 
decreto se enumera una serie de actividades problemáticas en lo referido a la emisión 
de COVs y para cada una de ellas se establece un umbral de consumo de disolventes, 
unos valores límites de emisión en gases residuales y en emisión difusa así como una 
serie de límites en las emisiones totales de COVs. En la Tabla 1.2 se muestran algunos 
de los valores límites de acuerdo con dicho Real Decreto. 
El Real Decreto 227/2006 complementa al Real Decreto 117/2003 y regula el 
valor máximo de COVs en una serie de productos entre los que se encuentran 
determinadas pinturas de decoración. 
Con esta legislación se obliga a las empresas afectadas a realizar un informe de 
cada fábrica al menos anualmente y siempre que lo solicite el órgano competente, para 
demostrar que se cumple con la normativa. El control también puede realizarse 
mediante un Plan de Gestión de Disolventes, que es un balance de disolventes 
determinado para todo el proceso de la instalación. Esta normativa exige tanto 
mediciones en planta como la suspensión de actividades de las instalaciones que 
superen límites cuando exista un peligro inminente para la salud. 




Tabla 1.2.Umbrales de consumo y límites de emisión de compuestos orgánicos volátiles debidas al uso de 
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Valores de emisión 
difusa (% entrada 
disolventes) 
 




















Impresión  en  Offset  de  bobinas  por  








(1) El residuo de disolvente en el 
producto terminado no se  
considera  como  parte  de  las  
emisiones  difusas. 
2 Rotograbado de publicaciones (›25). 
 
    75     0    5 
  
3 
Otras unidades de rotograbado, 
flexografía, impre- sión serigráfica 
rotativa, laminado o barnizado (›15), 
impresión serigráfica rotativa sobre 











(1) Umbral para impresión serigráfica 
rotativa sobre textil y en cartón o 
cartulina. 
4 
Limpieza de superficies utilizando 
compuestos especificados en el 








(1)  El  límite  se  refiere  a  la  masa  de  
compuestos  en mg/Nm3, y no al 
carbono total. 
5 Otra limpieza de superficies (›2). 
2-10 






(1) Las  instalaciones que demuestren 
al órgano competente que el 
contenido medio de disolventes 
orgánicos de todo el material de 
limpieza utilizado no supera el 30 
por 100 en peso estarán exentas de 
la aplicación de estos valores. 
6 
Recubrimiento de vehículos (‹15) y 
renovación del acabado de vehículos. ›0,5 50(1) 25 
 
(1) Se debería demostrar el 
cumplimiento de lo dispuesto en el 
apartado 4 del artículo 7 basándose 
en mediciones de una media de 
quince minutos. 
7 Recubrimiento de bobinas (›25). 
 
    50 5 10 
 
(1) En las instalaciones que utilicen 
disolventes nitroge- nados con 
técnicas que  permitan  la  
reutilización  de los disolventes 
recuperados, el límite de emisión 
8 
 
Otros tipos de recubrimiento, incluido 
el recubri- miento de metal, plástico, 
textil (5), tejidos, pelí- culas y papel 
(›5). 
5-15 
  ›15 
    100 
(1)(4) 
50/75  
   (2) 




 (1) El valor límite de emisión se aplica 
a las actividades de recubrimiento y 
secado llevados a cabo en 
condiciones confinadas. 
(2) El primer valor límite de emisión se 
aplica a las acti- vidades de secado 
y el segundo a los de recubrimiento. 
(3) En las instalaciones para 
recubrimiento de textil que utilicen 
disolventes nitrogenados con 
técnicas que permitan la 
reutilización de los disolventes 
recuperados, el límite de emisión 
aplicado a las actividades de recu- 
brimiento y secado en conjunto 
será de 150. 
(4) Las actividades de  recubrimiento  
que no  se  puedan aplicar en 
condiciones confinadas (como la 
construc- ción de barcos, la pintura 
de aviones) quedarán exentos de 
dichos valores, con arreglo a lo 
dispuesto en la letra b) del apartado 
3 del artículo 4. 
(5) La impresión serigráfica  rotativa 
sobre  textil quedará incluida en la 
actividad n.o  3. 
9 Recubrimiento de alambre de bobinas 
(›5). 





(1) Se aplica a las instalaciones cuando 
el diámetro medio del alambre es 
de « 0,1 mm. 
(2) Se aplica a todas las demás 
instalaciones. 
10 Recubrimiento de madera (›15). 15-25 





 (1) El límite de emisión se aplica a las 
actividades de recu- brimiento y 
secado llevados a cabo en 
condiciones confinadas. 
(2) El primer valor se aplica a las 
actividades de secado y el segundo 
a los de recubrimiento. 








Actividad (umbral de consumo de 















Valores de emisión 























11 Limpieza en seco.    
 
     20g/kg  
      (1)(2) 
(1) Expresado en masa de 
disolvente emitido por 
kilogramo de producto 
limpiado y secado. 
(2) El límite de emisión de la 
letra b) del apartado 1  del 
artículo 5 no se aplica en 
este sector. 12 Impregnación de fibras de madera 
(›25). 
 100(1)     45  11 kg/m3 (1) No se aplica a  impregnación 
con creosota. 
13 Recubrimiento de cuero (›10). 10-25 






Los límites de emisión se 
expresan en gramos de 
disolvente emitidos por  metro 
cuadrado de producto  
producido. 
(1) Para procesos de 
recubrimiento de cuero en 
mobiliario  y  bienes  
especiales de cuero 
utilizados  como pequeños 
productos de consumo tales 
como bolsos, cinturones, 
carteras, etc. 
14 Fabricación de calzado (›5).   25 g por par  
Los valores límite de emisión 
total se expresan en gramos 
de disolvente emitido por 
par completo de calzado 
producido. 
15 Laminación de madera y plástico 
(›5). 
  30 g/m2   
16 Recubrimiento con adhesivos (›5). 5-15 
   ›15 
50(1) 
50(1) 
    25 
    20 
  (1) Si se utilizan técnicas que 
permiten la reutilizacion del 
disolvente recuperado, el 
límite de emisión será de 
150. 17 Fabricación de preparados de 








 5 por 100 de 
entrada de 
disolvente. 
3 por 100 de entrada 
de disolvente. 
El límite de emisión difusa no 
incluye los disolventes ven- 
didos como parte  de  un  
preparado  de  recubrimiento en 
un recipiente cerrado. 
18 Conversión de caucho (›15).      20(1)    25(2)  25 por 100 de 
entrada de 
disolvente. 
(1) Si se utilizan técnicas que 
permiten la reutilización del 
disolvente recuperado, el 
valor límite de emisión en 
gases residuales será de 150. 
(2) El valor límite de emisión 
difusa no incluye el 
disolvente vendido como 
parte de productos o 
preparados en un recipiente  
hermético. 
19 Extracción de aceite vegetal y 
grasa animal y actividades  de  
refinado  de  aceite  vegetal  (›10). 
   
 
 
Grasa animal: 1,5 
kg/t.  
Ricino: 3,0 kg/t. 
Colza: 1,0 kg/t. 
Girasol: 1,0 kg/t. 
Soja (prensada 
normal): 0,8  kg/t. 
Soja (láminas 
blancas): 1,2  kg/t. 
Otras semillas y otra 
materia vegetal: 
   3 kg/t (1). 









(1) Los valores límite de 
emisión total para 
instalaciones que procesan 
series especiales de semillas 
y otras mate- rias vegetales 
deberán ser establecidos 
por las auto- ridades 
competentes sobre la base 
de casos individua- les, 
aplicando las mejores 
técnicas disponibles. 
(2) Se aplica a todo proceso de 
fraccionamiento, excluido el  
desgomado  (eliminacion  de  
la  goma  del  aceite). 
(3) Se aplica al desgomado 
20 Fabricación de productos 
farmacéuticos (› 50). 
   20(1)   5(2)   15(2)   5 por 100  
  15 por 100  
  de entrada de 
disolvente -    
(1) Si se utilizan técnicas que 
permiten la reutilización del 
disolvente recuperado, el 
valor límite de emisión en 
gases residuales será de 150. 
(2) El valor límite de emisión 
difusa no incluye el 
disolvente vendido como 
parte de productos o 
preparados en un recipiente  
hermético. 
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Para poder cumplir las especificaciones marcadas por la legislación, la industria 
se está viendo obligada a modificar sus actuales esquemas de producción y/o a buscar 
procesos alternativos para conseguir alcanzar los requisitos medioambientales, aunque 
en muchos casos no pueden alcanzar dichos niveles. Por todo ello, existe un gran interés 
en tecnologías eficaces para la eliminación de COVs, ya estén instauradas en el proceso 
de fabricación o para eliminar los COVs del ambiente. 
 
1.1.3. Opciones tecnológicas para la eliminación de COVs. 
La emisión de compuestos orgánicos voláticos (COVs) al ambiente debe limitarse 
lo máximo posible. Así, los COVs se han relacionado con el “smog fotoquímico”, la 
destrucción de la capa de ozono [7, 8] y muchos de ellos son tóxicos y/o cancerígenos 
[9]. Por este motivo, la legislación es cada vez más exigente en cuanto a los límites de 
emisión de estos compuestos orgánicos volátiles a la atmósfera y es conveniente 
desarrollar y optimizar tecnologías para la eliminación de los mismos.  
Hoy en día existen varias tecnologías para la eliminación de COVs, que se pueden 
dividir en dos grupos principales (Figura 1.1):  
 Los que eliminan los COVs sin destruirlos, como por ejemplo: 
 
o Adsorción: Los gases se retienen sobre la superficie del adsorbente por enlaces 
débiles, lo que permite regenerar fácilmente el adsorbente.  
o Absorción: Se consigue haciendo circular por una columna de relleno a 
contracorriente la corriente de gas contaminado y el líquido absorbente, en el 
cual los COVs son más o menos solubles. Es eficaz especialmente a 
concentraciones altas. 
o Condensación: Se utiliza cuando los COVs a depurar tienen un punto de 
ebullición por encima de los 50°C o con un punto de congelación por encima de 
-150°C, pudiendo ser recuperado. Se consigue licuando o congelando los COVs 
para separarlos de la corriente de aire. 





o Separación con membrana: Consiste en separar los vapores orgánicos del aire 
haciéndoles pasar a través de una membrana.  
 
 Los que los eliminan al destruirlos, como por ejemplo: 
 
o Oxidación térmica: Se debe al efecto de la temperatura, los COV se combinan 
con el oxígeno para formar CO2, vapor de agua y aquellos óxidos de los 
elementos que forman parte del COV. 
o Oxidación catalítica: La presencia de catalizador permite que la reacción de 
oxidación tenga lugar a temperaturas mucho más bajas. 
o Oxidación fototermocatalítica: La oxidación termocatalítica de COV tiene las 
ventajas de alta actividad, buena selectividad y alta durabilidad de los 
catalizadores, pero requiere un alto consumo de energía. Por el contrario, la 
tecnología fotocatalítica puede utilizar energía solar inagotable para la 
purificación de contaminantes del aire en condiciones suaves [10]. Sin 
embargo, la oxidación fotocatalítica tiene una eficiencia de eliminación de los 
COV muy baja [11, 12]. Por lo tanto, considerando el alto consumo de energía 
de la termocatálisis y la baja eficiencia de degradación de la fotocatálisis, la 
combinación de termocatálisis con fotocatálisis sería una técnica a considerar.  
o Biofiltración: Esta tecnología utiliza la capacidad que tienen algunos 
microorganismos aerobios para descomponer los COVs en CO2 y H2O. Se hace 
pasar el gas a depurar a través del lecho filtrante y se deja que los 
microorganismos actúen. 




Figura 1.1. Técnicas de eliminación de COVs. 
Para la elección de una tecnología se deben tener en cuenta distintos parámetros 
como por ejemplo el tipo de COV, saber si el proceso es continuo o discontinuo, la 
relación caudal/concentración y la concentración de COV a tratar (Tabla 1.3 y Tabla 1.4). 
Tabla 1.3. Idoneidad de varias tecnologías de reducción de COV para la concentración de COV [13]  










Oxidación térmica (con recuperación de calor) 1000 30000 
Oxidación catalítica  10 10000 
Adsorción 20 20000 
Absorción 1000 20000 
Condensación 6000 10000 
Biofiltración 500 2000 
Separación con membrana 1 1000 

























Tabla 1.4. Clasificación de las tecnológias de control de emisiones de hidrocarburos para diferentes parámetros [14]. 
Parámetro Tecnología para el control de COV 







Tipo de COV         
Hidrocarburos gases F B D A A A A B 
Hidrocarburos condensados A A A A A A A B 
Relación 
caudal/concentración 
        
Bajo/ Bajo B A A B D A A C 
Alto/ Bajo C A A C A A A C 
Bajo / Alto A D D A D D C B 
Alto / Alto A D D A D D C B 
Tipo de proceso         
Proceso continuo A A A A A A A A 
Batch o proceso discontinuo A A A D D D D C 
Clasificación: A= Excelente; B=Bien; C=Satisfactoria; D=Mala; F=Inaceptable 
 




Aunque las diferentes opciones tecnológicas presentan ventajas y desventajas la 
oxidación catalítica es especialmente interesante. Por ejemplo, la oxidación térmica es 
un método de control simple que generalmente necesita temperaturas superiores a 
900⁰C, lo que requiere un aporte de energía importante y genera en muchos casos 
subproductos no deseados. Sin embargo, la oxidación catalítica requiere menor 
temperatura y por tanto una inferior necesidad de aporte energético y una menor 
formación de subproductos indeseables. Así, considerando tanto las tecnologías que 
destruyen como las que no destruyen el COV, la oxidación catalítica heterogénea puede 
considerarse como una de las mejores opciones, si no la mejor, especialmente si la 
concentración del COV es baja y el proceso es continuo [15, 16].  
La eliminación de COVs a través de la oxidación catalítica ofrece ventajas 
significativas sobre otros métodos de eliminación de COVs, ya que permite la 
destrucción completa a temperaturas relativamente bajas con un alto rendimiento. Por 
ello, a continuación, nos centramos en la oxidación catalítica y en los parámetros que 
afectan a esta reacción. 
 
1.1.4. Parámetros que afectan a la oxidación catalítica de COVs. 
Algunos de los parámetros operativos más importantes que influyen en la 
eficiencia del proceso son la temperatura de funcionamiento, el precalentamiento del 
sistema, la velocidad espacial, la naturaleza y concentración de los COVs en la corriente 
efluente. Aparte de estos factores se deberá tener en cuenta, aspecto particularmente 








La temperatura requerida para la oxidación completa de un COV no puede usarse 
de forma independiente como factor de control, ya que esta varía según los COV 
presentes, sus concentraciones y el catalizador empleado. El uso de altas temperaturas 
aumenta la eficiencia de destrucción de COV, pero puede favorecer la desactivación del 
catalizador, lo que conlleva una reducción de la actividad.  
Según Prasad et al. [16] la evolución de la oxidación total al aumentar la 
temperatura sigue algunas pautas generales. A temperaturas más bajas no se observa 
actividad, pero al aumentar la temperatura inicialmente tiene lugar reacción en la 
superficie del catalizador. En este régimen, la velocidad de reacción aumenta 
exponencialmente con la temperatura. Un aumento adicional de la temperatura da 
como resultado la aparición de limitaciones impuestas por la transferencia de calor y 
masa, a pesar de que la reacción todavía tiene lugar en la superficie del catalizador. 
Finalmente, un aumento adicional de la temperatura puede dar lugar a la aparición de 
reacciones homogéneas en fase gaseosa, que pueden llegar a ser predominantes, 
reduciendo la influencia del catalizador. 
- Influencia del precalentamiento: 
La eficacia de un proceso de oxidación catalítica puede mejorarse precalentando 
el gas efluente antes de la combustión catalítica. Si se precalienta a temperatura 
suficientemente alta, el proceso combina eficazmente los métodos de oxidación térmica 
y catalítica. La combinación con el proceso de oxidación térmica mejora en algunos casos 
puede mejorar significativamente la eficacia de la oxidación catalítica posterior. Por 
ejemplo, Tichenor y Palazzolo [18] han determinado la contribución relativa a la 
eficiencia de eliminación de un precalentador operando en un rango de temperaturas 
300-450⁰C. La etapa de precalentamiento contribuyó significativamente a la eficiencia 
de oxidación, particularmente a temperaturas más altas.  
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Además, los productos de la oxidación térmica pueden influir en la actividad del 
catalizador. Esto se ha observado en diferentes trabajos de investigación. Zieba et al. 
[19], mostró que se produce una oxidación térmica durante el precalentamiento, lo que 
provoca una oxidación del 5-20% del contenido del COV. En este estudio se investigaron 
los efectos del precalentamiento en la oxidación de etileno, metano y tolueno, sobre 
catalizadores típicos (Pt/alúmina y óxidos de cobre/cobalto/manganeso soportados 
sobre alúmina) con temperaturas en el rango 50-500⁰C. Los resultados para el sistema 
que incorpora precalentamiento de los COV se compararon con los de un sistema 
convencional sin precalentamiento. Con el precalentamiento se observó un aumento de 
la eficiencia de oxidación del 5-30%. Esta mejora se relacionó con la oxidación térmica, 
que actuaba como una fuente de radicales, que potenciaba la siguiente etapa de 
oxidación catalítica. 
- Efecto de la velocidad espacial: 
La velocidad espacial tiene un efecto significativo sobre la actividad de oxidación 
total de COV [20]. A medida que aumenta la velocidad espacial, la eficiencia de 
eliminación generalmente disminuye, como se espera en reacciones catalizadas 
heterogéneamente. Para la industria se prefiere un catalizador capaz de alcanzar alta 
actividad de oxidación total a velocidades espaciales relativamente altas, sin reducir la 
selectividad a CO2. 
- Efecto de la concentración de COV: 
La oxidación catalítica es ideal para la destrucción de bajas concentraciones de 
COV, (Tabla 1.3) y esta es una gran ventaja para esta técnica de reducción, ya que 
permite la eliminación de niveles bajos de COV de los flujos residuales, lo cual es esencial 
para que la industria cumpla con la legislación actual sobre contaminación del aire.  
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- Tipo de COV: 
Cada COV se elimina a una temperatura específica según su composición 
química, el tipo de catalizador y las condiciones de reacción utilizadas. La facilidad para 
la eliminación de los COV por combustión catalítica puede correlacionarse generalmente 
con la clase química del compuesto, de modo que se puede observar un orden general 
de reactividad. Por ejemplo, Tichenor y Palazzolo [18] determinaron, para un catalizador 
bimetálico de Pt/Pd en un monolito cerámico, la reactividad de una serie de compuestos 
químicos. De acuerdo con sus resultados se obtuvo el siguiente orden de reactividad (de 
mayor a menor facilidad de eliminación): 
     alcoholes> aldehídos> aromáticos> cetonas> acetatos> alcanos> hidrocarburos 
clorados 
Todos los compuestos probados se oxidaron totalmente, con la excepción de los 
hidrocarburos clorados, que se observó que desactivaban parcialmente el catalizador. 
Los hidrocarburos clorados son frecuentemente difíciles de eliminar, ya que tanto los 
reactivos clorados como los productos envenenan el catalizador, desactivándolo y 
disminuyendo la actividad.  
- Efecto de las mezclas de COV: 
Los efluentes de gases industriales normalmente consisten en mezclas de 
distintos COVs, por lo que se debe determinar los efectos causados por la interacción 
entre los componentes de una mezcla de COVs. Los efectos de usar diferentes 
composiciones de mezcla rara vez son predecibles y la mayoría de estudios sólo se 
concentran en corrientes que contienen un solo componente. Si hay poca o ninguna 
interacción entre los componentes de una mezcla, se esperaría que la mezcla se elimine 
con una eficacia similar a la de los componentes puros. Sin embargo, esto no suele 
ocurrir. Por ejemplo, sobre un catalizador de Pt / Pd a 305⁰C, se observó una conversión 
del 90% de hexano si este hidrocarburo se alimentaba solo, mientras que la conversión 
disminuía hasta el 75% si el hexano estaba presente en una mezcla con isopropanol, 
metiletilcetona, acetato de etilo y benceno [18]. Sin embargo, estos efectos no son 
universales, ya que el mismo estudio determinó que la destrucción del acetato de etilo 
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es mayor cuando está presente en una mezcla de hidrocarburos que cuando está 
presente solo, y no hubo diferencia observable en la eficiencia de destrucción del 
benceno cuando se oxida. 
Como se ha comentado anteriormente, los COVs implican una gran variedad de 
compuestos con diferentes grupos funcionales que pueden emitirse desde varias 
fuentes. Entre ellos, los alcanos lineales de cadena corta son algunos de los más difíciles 
de destruir [21] y los aromáticos son algunos de los más tóxicos [22]. En la presente tesis 
se ha seleccionado un hidrocarburo representativo de cada uno de los grupos 
mencionados para el presente estudio, propano y tolueno. El propano se emite a la 
atmósfera desde una gran variedad de fuentes como vehículos LPG y fuentes 
estacionarias de energía. El tolueno a pesar de su toxicidad también se emite 
abundantemente a la atmósfera, ya que es un disolvente muy común y también como 
un reactivo en procesos industriales. 
 
1.1.5. Catalizadores descritos para la eliminación de COV’s. 
En la reacción de oxidación catalítica heterogénea para la eliminación de COVs, 
las características del catalizador seleccionado son determinantes. Así, no sólo se buscan 
catalizadores altamente activos y con escasa producción de subproductos tóxicos, si no 
que también tienen que presentar una larga vida útil y una escasa desactivación para su 
utilización en la industria. 
Los catalizadores empleados actualmente suelen estar basados en metales 
nobles, en particular en platino y paladio. Estos elementos no forman óxidos estables 
permaneciendo como metales reducidos durante las reacciones de oxidación a bajas 
temperaturas, y esto se ha asociado con una alta actividad catalítica [23]. También 
pueden llegar a ser efectivos catalizadores basados en óxidos metálicos, principalmente 
de metales de transición, aunque suelen presentar reactividades inferiores a las 
alcanzadas con catalizadores basados en metales nobles. 
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El desarrollo de catalizadores de metales nobles y óxidos de metales de 
transición para la oxidación catalítica de COV se ha descrito ampliamente en la literatura 
[16, 24-29]. 
Se han publicado diversas revisiones centradas en la combustión catalítica de 
COVs [16,24,25,27,28] y COVs clorados [26,29] y en ellas se muestran que aunque los 
catalizadores basados en metales nobles como el platino y el paladio son actualmente 
los más eficientes para la oxidación total de hidrocarburos [26], el uso de óxidos 
metálicos de metales no nobles ofrece considerables ventajas económicas debido a que 
se disminuyen los costes del proceso [27]. 
Aunque se ha visto que los catalizadores basados en metales nobles son más 
activos y parecen ser los catalizadores más eficientes en la oxidación total de 
hidrocarburos, presentan desventajas, mayoritariamente el coste y también por la 
desactivación por contacto con cloro, azufre… En el presente trabajo nos vamos a 
centrar en catalizadores basados en metales no nobles ya que son más económicos y 
pueden presentar rendimientos muy aceptables. 
El óxido de cobalto [30, 31], el óxido de manganeso [32] pero también el óxido 
de hierro [33, 34] son los óxidos que más se aproximan en su comportamiento catalítico 
al de los metales nobles.  
Entre los óxidos de metales no nobles el Co3O4 es probablemente el más activo 
para la oxidación total de COVs, aunque esta afirmación hay que tomarla con cuidado 
puesto que los COVs son un tipo muy general de compuestos con diferentes grupos 
funcionales y características que hace que la reactividad relativa pueda variar 
dependiendo del subgrupo de COV [22, 35].  Ya, en 1927, se estudió la oxidación 
catalítica de metano usando una amplia gama de metales y óxidos metálicos. Algunos 
de los catalizadores que se investigaron fueron el óxido de uranio, óxido de torio, óxido 
de cerio, platino, níquel, cobre y cobalto. De los muchos catalizadores probados el Co3O4 
obtuvo la mayor actividad catalítica [36]. En otro estudio más reciente se determinó la 
actividad catalítica de una serie de óxidos de metales no nobles en la oxidación de 
alcanos ligeros (C1-C3) [37]. De acuerdo con su actividad catalítica se obtuvo el siguiente 
orden: 
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Co3O4> Mn2O3> CuO> Fe2O3> CeO2> TiO2 
Se ha comprobado que el Co3O4 puede mostrar una actividad superior a la de los 
catalizadores de paladio y platino soportados, especialmente si el óxido de cobalto 
presenta un área superficial elevada [38]. Liu y sus colaboradores [39] probaron Co3O4 
nanocristalino obteniendo excelentes actividades para la combustión catalítica de 
propano, llegando a conversión completa a 240 ⁰C. Propusieron que una alta 
concentración de especies superficiales de oxígeno electrófilo (O-) son importantes para 
lograr una alta actividad. 
Sin embargo, el uso de Co3O4 presenta una gran desventaja ya que a 
temperaturas altas puede tener lugar una desactivación importante. Esto se debe 
principalmente a dos factores: i) la transformación de la fase Co3O4 activa en CoO, fase 
menos activa [40] o ii) a la sinterización y aglomeración de las partículas de Co3O4 [38, 
41].  
Para superar esta limitación se ha estudiado la adición de algunos promotores 
como el niobio para aumentar la estabilidad y prevenir esta sinterización, [42] aunque 
la actividad se ve afectada negativamente. Otra opción sería soportar el Co3O4 para 
mejorar el rendimiento catalítico. Así, se han probado como soportes diferentes tipos 
de alúmina [38] en la oxidación total del propano. Se observó que los catalizadores 
soportados presentan una actividad catalítica tanto por gramo de catalizador como por 
centro de cobalto inferior a la del el óxido de cobalto sin soportar. El soporte de óxido 
de cobalto también condujo a la formación de especies de Co-Al-O con baja 
reducibilidad y, en consecuencia, con una menor actividad.  
El óxido de cobalto, Co3O4, puede considerarse para la oxidación catalítica de 
COVs aromáticos. Sin embargo, se ha descrito que el CeO2 presenta una mayor actividad 
catalítica. Así, en unas condiciones determinadas la oxidación completa de tolueno se 
alcanzó a 240 ⁰C, al igual que en el caso de p-xileno, mientras que el benceno fue más 
refractario y no se alcanzó la conversión completa incluso a 300 ⁰C. A la vista de los 
resultados obtenidos con distintos catalizadores de CeO2 se concluyó que no era el área 
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superficial, sino las propiedades redox las que determinaban las diferentes actividades 
de los catalizadores de óxido metálico [43].  
Como se ha observado para otros óxidos metálicos, el CeO2 sin soportar se 
mostró más activo que el CeO2 soportado en alúmina [44], que solo pudo alcanzar la 
conversión total de tolueno a una temperatura ligeramente inferior a 300 ⁰C en 
condiciones similares. Otros catalizadores de óxidos metálicos estudiados para la 
eliminación de compuestos aromáticos son CeO2, CuO, Fe2O3, V2O5, ZrO2, ꙋ-Al2O3 y TiO2 
(rutilo). 
A diferencia de la combustión de aromáticos, el CeO2 presenta baja reactividad 
para la combustión de alcanos ligeros, pero es muy buen soporte y promotor del Co3O4, 
como demostraron Liotta y colaboradores [40]. 
El óxido de manganeso es probablemente, después del óxido de cobalto, el óxido 
metálico más prometedor para la oxidación total de alcanos de cadena corta. Busca y 
colaboradores [33] demostraron que las fases α-Mn2O3 y Mn3O4 presentan una alta 
actividad, para la combustión de propano y propeno. Para algunas composiciones 
específicas en la oxidación de propano, algunos catalizadores Mn2O3-Fe2O3 mostraron 
una actividad comparable o superior a la de Mn3O4. En otro estudio de la oxidación total 
de metano se observó que catalizadores soportados fueron menos activos que el óxido 
de manganeso másico [33, 45], y se demostró que la alúmina es mejor soporte que el 
TiO2 y SiO2. Por otro lado, Zaki y colaboradores [46] estudiaron la oxidación total de 
metano sobre catalizadores de óxido de manganeso soportados en ZrO2, TiO2, TiO2-
Al2O3 y SiO2-Al2O3. Descubrieron que SiO2-Al2O3 era el mejor soporte y que el catalizador 
soportado era más activo que el α-Mn2O3, enfatizando la importancia de la fuerte acidez 
del soporte de sílice-alúmina para lograrlo. Aparentemente, la activación del enlace C-
H, que es la etapa controlante de la velocidad en la oxidación de alcanos, se ve 
favorecida por una superficie fuertemente ácida como la de la sílice-alúmina. 
Finalmente, el caso del óxido de hierro es especialmente interesante ya que es, 
de estos óxidos metálicos no nobles, el más barato, el más abundante y el menos tóxico. 
Otra ventaja adicional del óxido de hierro es la alta temperatura a la que tiene lugar la 
sinterización con lo que se puede evitar o mitigar la desactivación de los catalizadores. 
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En cualquier caso, la calcinación y las temperaturas de reacción deben controlarse para 
evitar problemas de estabilidad [47]. Más detalles sobre este tipo de catalizadores se 
muestran en el Capítulo 4. 
En el presente trabajo se han estudiado diferentes preparaciones de óxido de 
hierro másico y soportado para la oxidación total de propano y tolueno. Se han escogido 
dos hidrocarburos representativos de dos grupos muy importantes de COVs: propano 
como molécula modelo de alcanos ligeros y tolueno como ejemplo de compuesto 
aromático. Tanto los alcanos ligeros como los aromáticos presentan una reactividad no 
muy elevada. Así, el propano presenta enlaces C-H primarios y secundarios 
relativamente fuertes. Como en estas reacciones la activación de un enlace C-H es 
probablemente el paso limitante y determina la velocidad de reacción, la activación de 
la molécula de propano requerirá temperaturas relativamente altas. Una vez que se 
rompe el primer enlace C-H, la formación de dióxido de carbono tiene lugar con cierta 
facilidad [48]. En el caso del tolueno, a pesar de contener dobles enlaces, estos son 
relativamente estables, presentando una reactividad menor que la de hidrocarburos no 
aromáticos similares que contienen dobles enlaces. Esta estabilidad se ha asociado a la 









1.2 Deshidrogenación oxidativa de etano (DHO). 
 
1.2.1. Generalidades (olefinas, importancia del etileno, revalorización, usos)... 
La catálisis es fundamental en la industria química. De hecho, la catálisis participa 
de alguna manera en la producción de aproximadamente el 90% de los productos 
químicos industriales [49, 50].  Entre las reacciones catalíticas, las de oxidación selectiva 
son posiblemente las más importantes. Se consideran reacciones de oxidación selectiva 
aquellas en las que el oxígeno se incorpora parcialmente en el hidrocarburo o en el agua 
producida. Así, en este tipo de reacciones se incluyen reacciones de oxidación parcial 
para formar compuestos parcialmente oxigenados y reacciones de deshidrogenación 
oxidativa.  
En la actualidad, los productos de oxidación selectiva representan 
aproximadamente el 25% de los compuestos orgánicos industriales que se producen 
[49, 50, 51]. La mayoría de los productos obtenidos son monómeros, que se han 
obtenido a partir de hidrocarburos ligeros. Indicar que la mayoría de estas materias 
primas están directa o indirectamente aisladas del petróleo y el gas natural. 
El interés que presentan las reacciones de oxidación selectiva se puede 
corroborar por el elevado número de revisiones publicadas en los últimos años. A 
continuación, comentaremos algunas reseñas representativas. Dadyburjor y col. [52] 
revisó las reacciones de oxidación selectiva utilizando óxidos mixtos. Sokolovskii y col. 
[53] expusieron los principios fundamentales de los catalizadores de oxidación selectiva 
mientras que Davidov y Ovsitser [54] mostraron los avances en el estudio de los 
mecanismos de activación selectiva de alcanos. Albonetti y col. [55] propusieron los 
aspectos clave de la oxidación selectiva. Grzybowska-Swierkosz repasó los avances 
llevados a cabo en reacciones de oxidación selectiva [56, 57]. Hutchings y Scurrell 
propusieron los principales puntos a considerar para el diseño de catalizadores de 
oxidación selectiva y se preguntaron si existen avances significativos en este campo en 
los últimos años [58]. Cavani realizó una revisión de las reacciones de oxidación selectiva 
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enfatizando los aspectos de sostenibilidad [59]. Wachs y Routray se centraron en óxidos 
mixtos másicos [60]. Vedrine ha propuesto recientemente los principales parámetros 
que determinan la oxidación selectiva y las reacciones de deshidrogenación oxidativa, 
especialmente considerando aquellas reacciones que utilizan alcanos como alimento 
[61, 62, 63]. El estudio de catalizadores soportados para la deshidrogenación oxidativa 
está en el punto de mira de diversos grupos de investigación [64, 65]. 
De acuerdo con los artículos de revisión citados anteriormente, el diseño de 
catalizadores eficientes en reacciones de oxidación selectiva no es sencillo, 
especialmente si las materias primas son muy estables, como es el caso de los alcanos 
ligeros. En general, los catalizadores que se utilizan en reacciones de oxidación selectiva 
deben proporcionar un suministro controlado de oxígeno a la molécula de hidrocarburo 
con el objetivo de prevenir la formación de productos de oxidación total. 
Lamentablemente, el producto de reacción deseado es a menudo menos estable que el 
reactivo, lo que conduce a su descomposición en óxidos de carbono. 
En una serie de interesantes artículos Grasselli propuso algunos principios 
fundamentales que son comunes en los catalizadores más eficientes en catalizadores de 
oxidación selectiva, los denominados “siete pilares” (Figura 1.2) [66-68]:  
1. El oxígeno de red es más propenso a generar productos de oxidación selectiva 
que el oxígeno molecular en fase gas. 
2. Los catalizadores más selectivos deben presentar enlaces Me-O ni muy fuertes 
ni muy débiles. 
3. Es necesario que haya una estructura (cristalina) apropiada sobre la cual se 
situen los centros activos (en la superficie). Esta estructura debe ser lo 
suficientemente estable para evitar un colapso estructural, ser compatible con 
la superficie activa y poder acomodar las vacantes aniónicas. 
4. Se requieren óxidos metálicos con propiedades redox. 
5. En muchos casos es fundamental la multifuncionalidad de los centros activos. 
6. Los centros activos deben estar lo suficientemente aislados como para evitar la 
descomposición o sobreoxidación del producto de oxidación selectiva. 
7. En muchos casos es necesaria la cooperación entre diferentes fases si no se 
puede obtener una fase multifuncional.  





Figura 1.2. Siete pilares de la catálisis de oxidación selectiva propuestos por Grasselli. Fuente: [66-68]. 
 
Globalmente, en los pilares de Grasselli se lleva a cabo un resumen de los 
principios comúnmente aceptados que definen los catalizadores eficientes en 
reacciones de oxidación selectiva. Así, se sabe que los oxígenos de red suelen 
incorporarse en mayor grado en productos de oxidación selectiva mientras que el 
oxígeno en fase gas suele conllevar la oxidación total del hidrocarburo alimentado. Esto 
está relacionado con el hecho de que las reacciones de oxidación selectiva tienen lugar 
principalmente mediante un mecanismo redox (Mars-Van Krevelen) en los que el 
oxígeno selectivo es el de red.  
 
Oxígeno de red, agente oxidante más 
selectivo que el oxígeno en fase gaseosa. 
Los enlaces metal-oxígeno de los centros 
activos son preferibles si tienen una fuerza 
intermedia. 
Estructura: i) suficientemente estable, ii) compatible con el 
centro activo iii) que acomoden las vacantes aniónicas, iv) 
que haga posible una transferencia eficiente de electrones 
y de oxígenos.  
El mecanismo redox predomina en la oxidación 
selectiva. Elementos con propiedades redox 
El oxígeno activo / los centros activos deben aislarse para 
evitar la descomposición / sobreoxidación. 
Centros con varias funciones: adsorción, 
disociación, H-abstracción, O-inserción ... 
Diferentes funciones catalíticas por 
diferentes  fases en íntima proximidad.  
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La Figura 1.3 muestra el mecanismo de reacción redox propuesto por Mars y Van 
Krevelen en 1954 [69]. Este mecanismo consiste en la adsorción sobre un centro activo 
del catalizador de una molécula de hidrocarburo. Entonces un oxígeno de red unido a 
un catión metálico M1n+, se encarga de la abstracción del primer hidrógeno. Las 
siguientes abstracciones del resto de hidrógenos y la incorporación de un átomo de 
oxígeno del catalizador a la molécula de hidrocarburo dan lugar a la formación de un 
producto de oxidación parcial y H2O [70, 71].  
Alcano + O2-catalizador   producto + H2O + 2e- 
Después, el oxígeno de red de un centro próximo M2n+ se difunde hacia el centro 
activo que se ha reducido por el alcano para reemplazar el oxígeno perdido durante la 
reacción. Finalmente, el oxígeno molecular alimentado se incorpora al centro M2n+ 
(adsorción y disociación del O2) y lo reoxida a M2n+, situándose ahora en la posición de 
oxígeno de red y entrando a formar parte de la estructura del catalizador. De acuerdo 
con este modelo, la oxidación catalítica de un hidrocarburo conlleva la reducción de un 
centro del catalizador por el hidrocarburo (etapa limitante a altas temperaturas de 
reacción), y la reoxidación del catalizador a través de otro centro por el oxígeno 
molecular alimentado (etapa limitante a bajas temperaturas) 
 ½ O2 + 2e-  O2-catalizador 
El ciclo redox se completa con el oxígeno de red y por la transferencia de 
electrones entre los dos centros del catalizador involucrados.  
 
Figura 1.3. Mecanismo Mars-Van Krevelen simplificado 
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Además del mecanismo de Mars-Van Krevelen, que es el principal en reacciones 
de oxidación selectiva, se han propuesto otros mecanismos, entre los que destacan los 
mecanismos de Langmuir-Hinshelwood y de Eley-Rideal. 
La diferencia entre los modelos de Mars van Krevelen y el de Langmuir-
Hinshelwood radica en la naturaleza de los centros activos formados sobre la superficie 
del catalizador. El modelo de Mars-Van Krevelen propone un mecanismo de oxidación-
reducción en los centros activos con un papel dominante del oxígeno de red mientras 
que la hipótesis de Langmuir-Hinshelwood postula centros activos de adsorción sobre 
los cuales los reactantes interactúan y se transforman en productos (papel dominante 
del oxígeno molecular en fase gas adsorbido en la superficie del catalizador). 
A diferencia de los otros dos modelos, el mecanismo de Eley-Rideal, considera 
que no se adsorben todos los reactantes en la superficie del catalizador. Así, en la 
reacción intervienen sustancias adsorbidas en la superficie del catalizador y sustancias 
no adsorbidas. En ocasiones, el mecanismo de Eley-Rideal se considera como una 
variedad del mecanismo de Langmuir en el que uno de los reactantes no se adsorbe 
sobre la superficie del catalizador [72, 73].  
Las materias primas mas estudiadas en las reacciones de oxidación selectiva son: 
 las olefinas ligeras 
 los aromáticos ligerso (BTX fundamentalmente) 
 los alcanos ligeros 
 la biomasa (productos derivados de la biomasa) 
Las reacciones de oxidación selectiva a partir de olefinas ligeras han sido 
ampliamente estudiadas e implantados en la industria. De hecho, las olefinas se pueden 
considerar como las materias primas más importantes en reacciones de oxidación 
selectiva debido al alto rendimiento a los productos deseados que se suele alcanzar. La 
no fácil obtención de las olefinas así como una toxicidad media son sus principales 
inconvenientes. En el caso de los aromáticos hay todavía diversos procesos que los usan 
aunque su alta toxicidad hace desaconsejable el desarrollo de nuevos procesos a nivel 
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industrial. Actualmente, el interés principal se centra en la funcionalización de los dos 
últimos grupos (alcanos y biomasa). Las principales ventajas del uso de alcanos se basan 
en su alta disponibilidad, su baja toxicidad y su bajo precio. Por ejemplo, el precio de 
etano es considerablemente inferior al precio de etileno (típicamente difieren por un 
factor de 2-3). En el caso de la biomasa sus principales ventajas son su bajo precio y su 
benignidad desde un punto de vista medioambiental Desafortunadamente, los 
resultados obtenidos no son globalmente satisfactorios ni con alcanos ni, 
especialmente, con los derivados de la biomasa. 
En la siguiente Tabla 1.5 se muestra el estado de desarrollo en el que se 
encuentran reacciones representativas de oxidación selectiva usando como materias 
primas olefinas o alcanos.  
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Tabla 1.5. Reacciones de oxidación selectiva: comparación entre olefinas y alcanos como materia prima [14]. 
Producto final Olefina Alcano 
Reactivo Catalizador Estado actual Comentarios Reactivo Catalizador Estado actual Comentarios 
Óxido de etileno Eteno  Ag-K-Cl con alumina Industrial Alta selectiviidad (90% a baja 
conversion (15%) 
Etano --- No desarrollado Pocos esfuerzos, ya que presenta 
baja viabilidad. 
Acetaldehído Eteno Pd, Cu, Ag Industrial Reemplaza el proceso anterior de 




No desarrollado Rendimientos por debajo del 5% 
Acetato de vinilo Eteno Pd, copper Industrial Generalmente bajo rendimiento, 
selectividad. 90% 
Etano --- No desarrollado --- 
Cloruro de vinilo Eteno Basado en Pd-Cu/Cl/Ce Industrial  Rendimiento del 90% 
 
Etano Basado en 
Cu/Cl/Ce  
Planta piloto Aún no es competitivo frente al 
proceso de olefinas 




Aún menos utilizado que el proceso 
de carbonilación del metanol. 
Etano Pd-Mo/V/Nb 
 
Planta piloto Prometedor. Barato 




Aún no industrial 
Rendimientos superiores al 70%, 
más que el craqueo al vapor 
Óxido de propileno Propileno 1. Ti-silicalite TS-1. 
Au/TiO2 
 
1. Industrial    
2 Investigación 
Usando ROOH o H2O2, fase líquida 
H2O2 in situ (H2 / O2) 
Propano --- No desarrollado Pocos esfuerzos, ya que presenta 
baja viabilidad 
Acroleína Propileno Bi-Mo-(Fe,Co,K) Industrial Altos rendimientos 85% 
Más de 60 años comercializados 
Propano (Ag)BiMoV No desarrollado Rendimientos bajos. Reacción / 
producto de diferente estabilidad 
Acrilonitrilo Propileno Bi-Mo-(Fe,Co,K) Industrial Altos rendimientos de ca. 80% 
Proceso de paradigma 
 
Propano Mo/V/(Te,Sb)/Nb Industrial 
incipiente 
Nuevo éxito en el uso de alcanos 
(50% de rendimiento por paso) 
Ácido acrílico Propileno Bi-Mo-(Fe,Co,K) + 
MoVW    Dos pasos 
Industrial Mejor que en 1 paso. Rendimiento 
de aprox. 80% -85% 
Propano Mo/V/(Te,Sb)/Nb Alto desarrollo Prometedor 
Propileno --- --- --- --- Propano V/Silicalita Todavía no 
industrial    
Bajo desarrollo 
Rendimiento hasta 40% 
El propileno se descompone 
fácilmente en COx 







Casi completamente reemplazado 
por el proceso de alcanos 
n-Butano V-P-O Industrial Rendimientos >60%. Pocos 
subproductos. El mayor acierto 
Butadieno Butilenos Basado en Bi-Mo- Industrial pero 
simbólico 
No es competitivo con el craqueo 
con vapor 
n-Butano 1. V-catalizador (ox.) 







No es competitivo con el craqueo 
por vapor. 
Metacroleína i- Butilenos Bi-Mo-(Fe,Co,K) Industrial Rendimiento del 85% i-Butano POM, Mo-V-O Investigación Bajo rendimiento 
Baja estabilidad del POMs 
Ácido metacílico i- Butilenos Bi-Mo-(Fe,Co,K) + 
MoVW     Dos pasos 
Industrial Rendimiento del 80% en dos pasos 
con acroleína como intermedio 
i-Butano Sn-Sb-O, POM Alto desarrollo 
 
Mayor rendimiento (65%) que la 
acroleína 
Isobutileno --- --- --- --- i-Butano VOx/support Bajo desarrollo Bajo rendimiento <15% 
Falta estabilidad del producto 
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Como puede observarse en la Tabla 1.5 anterior, el nivel de desarrollo en 
procesos a partir de olefinas es mucho mayor que el de sus reacciones análogas 
empleando alcanos. De hecho, las olefinas de cadena corta son compuestos muy 
empleados como materia prima en infinidad de procesos de producción industrial, como 
puede ser la obtención de compuestos, disolventes, y monómeros. Más 
específicamente, el etileno es probablemente la materia prima más importante en la 
industria química. Se emplea en la producción de la mayoría de resinas plásticas y 
productos intermedios como el polietileno (el más importante), el policloruro de vinilo 
(PVC), el poliestireno, el etilenglicol, el etilbenceno, el acetato de vinilo, α-olefinas o el 
óxido de etileno como se puede observar en la Figura 1.4 [74-77]. 
 
Figura 1.4. Compuestos sintetizados a partir de etileno a nivel industrial (2016). El % se 
corresponde con la proporción de etileno empleada para la obtención de ese compuesto. Nota: LDPE es 
polietileno de baja densidad, LLDPE es polietileno lineal de baja densidad y HDPE polietileno de alta 
densidad. Modificado de la fuente [78] 
 
La producción y el consumo mundial de etileno se muestra en la Figura 1.5. Así, 
en el año 2014 la producción mundial de etileno fue de 146 millones de toneladas, un 
1.8% más que en 2013 y un 3.5% más que en 2012 [79]. En 2016 la producción se 
incrementó hasta 150 millones de toneladas y en 2019 hasta 160. Es muy interesante 
observar que la producción de etileno apenas se vió afectada por la recesión económica 
del periodo 2008-2014. En el año 2019 se esperaba que la producción aumentase hasta 
175 millones de toneladas en 2021 [78] aunque es posible que debido a la pandemia se 
produzca por primera vez en los últimos años una caída en la producción de etileno 
(Figura 1.5). 




Figura 1.5. Evolución de la capacidad de las plantas de producción de etileno así como del 
consumo mundial [78, 80]. 
 
Globalmente, se ha observado un aumento a lo largo de los años en el consumo 
y en la producción de etileno y, por ello, resulta interesante la búsqueda de procesos 
alternativos para la obtención de este compuesto. 
 
1.2.2. Proceso de obtención de etileno. 
La producción industrial de olefinas ligeras se obtiene principalmente mediante 
el proceso de pirolisis con vapor (“steam cracking”) usando como materias primas nafta, 
etano o gas licuado del petróleo [81-83]. Una parte importante, pero menor, de las 
olefinas ligeras se obtiene mediante el proceso denominado craqueo catalítico usando 
como materias primas fracciones pesadas del petróleo (FCC) [84-87]. 
El “steam cracking” o pirólisis con vapor es un proceso endotérmico no catalítico 
que se lleva a cabo calentando los hidrocarburos a altas temperaturas, típicamente 
entre 700 y 900⁰C, en presencia de vapor de agua. Los productos, a la salida de la unidad 
se deben enfriar para evitar reacciones indeseadas que pueden disminuir la selectividad 
a olefinas. Dependiendo de la alimentación se trabaja empleando diferentes 
condiciones de reacción (temperaturas, caudales) y se obtienen corrientes de salida con 
distintas composiciones [88]. En general, temperaturas de craqueo altas favorecen la 
formación de etileno, mientras que temperaturas más bajas favorecen la producción de 
propileno, hidrocarburos C4 y aromáticos. Además, cuanto más pesada es la 
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alimentación mayor es la cantidad de subproductos. Alimentando etano se produce 
mayoritariamente etileno con rendimientos en torno al 50-60%. [50, 89]. Indicar que la 
mayor parte del etileno producido a nivel mundial (> 95%) se obtiene mediante la 
pirolisis con vapor. A continuación, en la Figura 1. 6 se muestra un esquema del proceso 
de producción simplificado de olefinas mediante pirólisis con vapor de nafta y/o etano. 
 
Figura 1. 6. Esquema del proceso de producción de olefinas mediante pirólisis con vapor “steam 
cracking” de nafta. (Modificado de la fuente: DIQUIMA). 
 
El “steam cracking” o pirólisis con vapor presenta diversos inconvenientes, entre 
los que destacamos los siguientes [88]: 
  Proceso muy ineficiente desde un punto de vista energético 
 Alta temperatura de reacción. 
 Proceso endotérmico. Elevado coste de calentamiento. 
 Baja selectividad a etileno (aunque depende de la alimentación). 
 Formación de coque. 
 Requiere separaciones y purificaciones costosas adicionales para alcanzar las 
especificaciones de producto deseadas. [90-94] 
 Alta inversión de capital y alto coste de operación. 
 Elevadas emisiones de CO2 : 1200g CO2/Kg Etileno [95]. 
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Debido al aumento de la demanda de olefinas y de los muchos inconvenientes 
que presenta el “steam cracking” desde hace muchos años se está impulsando la 
búsqueda de rutas alternativas para producir olefinas ligeras. [96-102]. 
 
1.2.3. Proceso alternativo para la obtención de etileno a partir de etano. 
Deshidrogenación oxidativa de etano. 
A parte del proceso estándar “steam cracking” se han descrito otras alternativas 
para la obtención de etileno. Entre ellas podemos encontrar la transformación de 
metanol en olefinas (proceso MTO) [102], la biosíntesis de etileno a partir de plantas y/o 
microorganismos y la deshidratación de etanol [103] (Figura 1. 7). 
 
Figura 1. 7. Posibles rutas para la obtención de etileno a escala industrial [80] 
 
Sin embargo, las opciones de obtención de etileno a partir de etano parecen ser 
las más prometedoras. El gas natural está compuesto principalmente por metano pero 
también contiene cantidades considerables de etano, con proporciones de hasta un 
10%. Además, el etano también se obtiene como sub-producto en diversas operaciones 
que tienen lugar en las refinerías de petróleo. Debido a la futura reducción del uso de 
derivados de petróleo y del gas natural como combustibles como consecuencia de las 
nuevas regulaciones que limitan las emisiones de CO2 nos encontramos con una 
situación en la que se prevé que tanto el petróleo como el gas natural estén más 
disponibles para usos no energéticos, como por ejemplo, para su transformación en 
olefinas ligeras.   




Hay diversas alternativas para la producción de olefinas ligeras. Entre los posibles 
procesos para la obtención de olefinas se pueden destacar dos que emplean como 
alimento el etano: la deshidrogenación oxidativa catalítica (DHO) [88, 97, 104], y la 
deshidrogenación catalítica (DHC) [105-107]. 
En el proceso de deshidrogenación catalítica (DHC) se alimenta el alcano en 
presencia de un catalizador para obtener la correspondiente olefina e hidrógeno.  
En el caso de usar etano en la alimentación, la reacción de DHC presenta el 
siguiente esquema: 
 C2H6           C2H4  +  H2  ∆H298=136kJ/mol  
Este proceso presenta una ventaja principal que es la obtención de hidrógeno 
como subproducto. Sin embargo, tiene importantes inconvenientes para su desarrollo. 
Por un lado, la DHC es una reacción endotérmica y precisa de elevadas temperaturas, 
alrededor de 600⁰C, para alcanzar una conversión cercana al 50 % con catalizadores de 
platino y cromo, siendo estos los catalizadores con mejores resultados. Además, en 
estas condiciones se suele generar coque responsable de la desactivación del 
catalizador, lo que obliga a efectuar continuos procesos de regeneración del catalizador. 
[102, 108,109]. Por estos motivos, la DHC no parece una alternativa satisfactoria. En la 
actualidad cabe destacar que no existe ningún proceso en el que la DHC de etano a 
etileno esté desarrollada a nivel industrial. Sin embargo, la DHC de propano a propileno 
sí que se está implantada en la industria, suponiendo aproximadamente un 3% del total 
de propileno producido a nivel mundial [110]. De hecho, hay al menos cinco tecnologías 
aplicadas para llevar a cabo dicho proceso (ver Tabla 1.6).  




Tabla 1.6. Cuadro Comparativo entre las Tecnologías Existentes para el Proceso de 
Deshidrogenación de Propano [110].  
Proceso Catofin Oleflex STAR FBD Linde 











Isotérmico con lecho 
fijo 












Fuente de calorF 
Calor formado por la 
regeneración del 
catalizador 








Hornos entre los 
reactores 
T (ºC) 525-680 550-700 480-620 450-650 580-620 
Presión (barg) 0,1-0, 1,01-3,04 3,04-7,09 1,1-1,50 >1,00 
Tiempo de ciclo 25 min - 8 horas -- 9 horas 
Conversión (%) 65% 40% 30%-40% 28%-39% 46%-59% 
Selectividad (%) 82-87% 90% 80%-90% 84%-89% 97%-97% 
 
Otra posibilidad de obtener etileno a partir de etano es alimentando oxígeno 
junto con el alcano en presencia de un catalizador. A esta reacción se le denomina 
deshidrogenación oxidativa (DHO) de etano.  
La reacción de DHO de etano que se lleva a cabo es:  
C2H6 +  ½ O2           C2H4  +  H2O ∆H298= -105kJ/mol  
 
El hidrógeno abstraído se oxida generando calor de reacción (proceso 
exotérmico). Debido a su carácter exotérmico, permite alcanzar conversiones más altas 
a menores temperaturas de reacción que en el caso de la DHC. Además, presenta menor 
consumo energético (y por tanto menos emisiones de CO2 asociadas al proceso) que la 
DHC, no forma coque en la superficie del catalizador y se produce una regeneración in 
situ del catalizador. Estos aspectos positivos la convierten en una alternativa 
prometedora para la obtención de olefinas. [95, 111]. En resumen, el proceso de 
deshidrogenación oxidativa de etano para la obtención de etileno: 




 Presenta un esquema de reacción muy sencillo.  
 Es un proceso exotérmico y no requiere consumo energético 
 Se produce la regeneración in-situ del catalizador con O2. 
 Puede trabajar con conversones razonables a temperaturas de reacción 
relativamente bajas (300-500⁰C). 
 Optimizando los catalizadores se pueden alcanzar elevadas 
selectividades a etileno 
 
Sin embargo, hay otros aspectos no tan positivos. Como se ha dicho 
anteriormente, en la DHO de etano se produce la transformación selectiva de etano a 
etileno. Desafortunadamente, parte del etileno formado se oxida formando CO y/o CO2. 
También suele darse una reacción no deseada, como es la oxidación total de etano a CO 
y/o CO2 (Figura 1.8). La formación de los productos de oxidación termodinámicamente 
favorecidos (CO2, CO y H2O) es difícil de inhibir y, por lo tanto, los rendimientos de 
etileno obtenidos por la mayoría de los catalizadores son bajos. Un buen catalizador 
para la DHO de etano debe producir selectivamente etileno mientras se suprime la 
oxidación total de etano y etileno a COx [59].  
 
Figura 1.8. Posibles reacciones que tienen lugar en la DHO de etano usando catalizadores. Nota: 
con la mayoría de los catalizadores se forma CO además de CO2.  
 
A pesar de las reacciones indeseadas, se han podido diseñar catalizadores que 
favorecen la transformación de etano en etileno, mientras que minimizan las reacciones 
de oxidación de etano y etileno a óxidos de carbono.  
 




1.2.4. Catalizadores eficientes en la deshidrogenación oxidativa de alcanos. 
La deshidrogenación oxidativa de alcanos ligeros (etano, propano, n-butano e i-
butano) posee características comunes pero también diferencias importantes 
dependiendo del alcano. Por ejemplo, el etano es mucho menos reactivo que el propano 
y éste, a su vez, es menos reactivo que el n-butano. La molécula de etano tan solo 
presenta carbonos primarios, que presentan valores de energías de enlace C-H mayor 
que en el caso de los carbonos secundarios, presentes en el propano y en el n-butano 
(Tabla 1.7). Otra diferencia sustancial es la diferente reactividad del etileno en 
comparación con el propileno o las olefinas C4. Así, a diferencia del propeno o los 
butenos, el etileno es mucho más estable ya que la reactividad de los enlaces C-H alílicos 
de las olefinas C3-C4 es mucho mayor que la de los enlaces C-H vinílicos del etileno. Por 
tanto, en la DHO de etano se ha logrado alcanzar elevadas selectividades a la olefina 
incluso a altas conversiones, a diferencia de lo que ocurre con la DHO de propano (y en 
menor medida de n-butano). Así, en la DHO de etano se han descrito rendimientos a 
etileno por encima del 50% mientras que en la DHO de propano o n-butano no se ha 
superado el 30-35% [14]. 
Los sistemas catalíticos óptimos en la DHO de etano son muy diferentes a los 
óptimos en la DHO de propano o butano. La DHO de etano se ve favorecida por los 
catalizadores que presentan características ácidas, mientras que la DHO de propano y, 
especialmente, la de n-butano se ve favorecida si los catalizadores no presentan centros 
ácidos [112, 113]. La presencia de centros ácidos favorece una mayor adsorción de 
olefinas C3-C4 favoreciendo una rápida degradación de la olefina y, por tanto, una 
elevada formación de óxidos de carbono. 
Tabla 1.7. . Energías de enlace típicas para enlaces C-C y C-H. 










Energía (KJ mol-1) 376 420 401 390 361 445 
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Bettahar y col propuso las características que un catalizador debía poseer para 
ser eficiente en la DHO de alcanos [70]: 
 la presencia de dobles enlaces Metal=O. 
 diferentes estados de oxidación. 
 la posibilidad de formar óxidos no estequiométricos en los que se puede cambiar 
el estado de oxidación con modificaciones mínimas en la estructura cristalina.  
De una manera general se puede afirmar que a la hora de sintetizar un 
catalizador óptimo para la DHO de alcanos ligeros se deben considerar al menos tres 
características: 
 la naturaleza de los centros activos (coordinación y estado de oxidación). 
 las características ácido-base del catalizador.  
 las propiedades del soporte. 
Indicar que, debido a los rendimientos razonablemente altos que se pueden 
alcanzar en la DHO de etano a etileno, en los últimos años se está prestando especial 
interés a esta reacción en detrimento de las reacciones de DHO de propano y butano. 
Teniendo en cuenta los factores mencionados arriba, se han sintetizado y 
probado varios materiales como catalizadores en la DHO de etano. Entre los muchos 
tipos de materiales reportados en la bibliografía (incluidas las patentes), [114, 115-117] 
se pueden destacar cuatro sistemas catalíticos:  
 catalizadores basados en óxidos metálicos no reducibles.  
 sistemas catalíticos en los que están presentes centros aislados de V o Mo 
(óxidos de vanadio o de molibdeno soportados). 
 catalizadores basados en NiO promovidos o soportados  
 óxidos multicomponente de Mo, V con estructura de bronce ortorrómbica, la 
denominada fase M1.  
El grupo formado por los catalizadores basados en óxidos metálicos no 
reducibles requieren trabajar a elevadas temperaturas (por encima de 600oC) teniendo 
lugar por un mecanismo radicalario. Por tanto, presentan un menor interés que los otros 
tres grupos. En el caso de los catalizadores de óxido de vanadio (o Mo) soportados 
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presentan el inconveniente de la alta afinidad por las olefinas y su tendencia a la 
descomposición, por lo que la selectividad a las olefinas suele ser baja a conversiones 
medias y altas. Sin embargo, en los catalizadores basados en NiO o en los 
multicomponentes la selectividad a etileno apenas cae en un rango de conversiones de 
etano hasta aprox. 40%. Y esto es así, porque en los centros activos de estos 
catalizadores la reactividad de etileno es menor que la del etano. Por tanto, los sistemas 
catalíticos más prometedores en la DHO de etano a etileno son los basados en óxido de 
níquel y los catalizadores basados en óxidos mixtos de MoV con estructura de bronce 
ortorrómbica. 
 
1.2.4.1. Catalizadores basados en óxidos mixtos (Mo- V-(Te, Sb)-Nb-O). 
Los catalizadores multicomponentes basados en óxidos de Mo y V con una 
estructura definida (fase M1) de bronce ortorrómbico alcanzan altos rendimientos a 
etileno en la DHO de etano. De hecho, catalizadores multicomponentes de óxidos de 
MoVTeNb han obtenido los mayores rendimientos por paso descritos en la bibliografía 
(75%) [117]. Con estos catalizadores se logra minimizar tanto la combustion de etano 
como la descomposición del etileno formado. Este sistema catalítico de óxidos de 
MoVTeNb es bastante complejo. Así, la fase principal M1 presenta una estequiometría 
Te2M20O57 (M= Mo, V, Nb). En algunos casos se ha propuesto que hay una segunda fase 
hexagonal, la denominada fase M2, que promueve la selectividad a etileno, a pesar de 
ser incapaz de activar la molécula de etano. Así, aunque se sabe que la fase M1 
contribuye a la activación del alcano y la fase M2 no, la presencia conjunta de ambas 
fases puede dar lugar a una mejora en la selectividad. En cualquier caso, el mecanismo 
y el papel de cada una de estas fases aún no se comprende completamente [62, 108, 
111, 118, 119]. 
Estos catalizadores multicomponentes tienen la característica de su poca 
afinidad para romper el enlace C-C y formar óxidos de carbono. Por tanto, son materiales 
ideales para su transformación en productos parcialmente oxidados y productos de 
deshidrogenación. Así, los catalizadores basados en óxidos de MoVTe se han mostrado 
como muy eficientes en la oxidación y amoxidación de propano a ácido acrílico y 
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acrilonitrilo [111, 120-122], en la oxidación selectiva de n-butano a anhídrido maleico 
[123] y en la oxidación selectiva de isobutano para dar metacroleína y ácido metacrílico 
[124]. En la actualidad estos catalizadores se están utilizando industrialmente en la 
amoxidación de propano a acrilonitrilo.  
Inicialmente, se pudo comprobar que los catalizadores multicomponentes 
MoVTeNb másicos sin soportar son altamente eficientes en la DHO de etano. 
Posteriormente, se estudió su comportamiento cuando estaban soportados sobre una 
serie de óxidos metálicos (SiO2, ꙋ- y α-Al2O3, Nb2O5, ZrO2, espuma de SiC) [125, 126]. 
Desafortunadamente, estos catalizadores soportados se mostraron menos activos y 
selectivos a etileno que el catalizador másico. Así, se observó que la interacción entre el 
soporte y los centros activos favorece la degradación parcial de la fase M1, formándose 
diferentes fases cristalinas no selectivas a etileno. Por otra parte, en otro trabajo se 
observó que la adición de sílice coloidal por un método de preparación adecuado 
produce un aumento en la velocidad de reacción sin modificar la selectividad a etileno. 
Esta mejora se ha asociado por una parte a la no degradación de la fase M1 y, por otra 
parte, a una menor aglomeración y sinterización de los cristales de la fase M1 [127]. En 
la Tabla 1. 8 se muestra un resumen de resultados catalíticos para catalizadores 
multicomponentes de Mo y V en la oxidación selectiva de etano y propano. 
Tabla 1. 8. Resumen de los resultados catalíticos en sistemas con catalizadores multicomponente 
para la oxidación selectiva de alcanos C2-C3 [108]. 
Catalizador Temp.                  Conversión                        Selectividad                  Selectividad a compuestos              Ref 
  (ªC)                      Alcano (%)                       a olefinas (%)a              oxigenados o nitrogenados (%)b 
 
Etano            Etileno      
MoVTeNbO 400 85 88 – [128] 
Etano            Ácido acético 
 
     
MoReVNbSbCaO 277 14.3c 12.1 78 (ACOH) [129] 
Propano          Acrilonitrilo      
MoVTeNbO 429 85.7 n i 56.2 (ACN) [130] 
VSbAlWMo 460 70.0 n i 48.1 (ACN) [131] 
Propano      Ácido Acrílico      
MoVTeNbO 432 69.2 n i 66.9 (AA) [130] 
a n i = no incluido. 
b ACEN = acetonitrilo; ACOH = Ácido acético; ACN = acrilonitrilo; AA = Ácido acríico. 
c Los experimentos se llevaron a cabo a 28 bar y con una relación molar 
etano/oxígeno/helio de 7/6.3/23.7. 




1.2.4.2. Catalizadores basados en óxidos de níquel. 
En los catalizadores multicomponentes basados en óxidos de MoVTe, el teluro 
juega un papel importante. Desafortunadamente, el teluro se reduce fácilmente y 
presenta una alta volatilidad por lo que puede ocasionar serios problemas operativos. 
El punto de fusión del Te metal es de 449.5oC, temperatura muy baja. Así, sería muy 
interesante la sustitución de Te por otros elementos con características catalíticas 
similares, como el Bi o el Sb.  Desafortunadamente, no se han alcanzado resultados 
comparables a los de los catalizadores de Te [61]. 
Otra alternativa podría ser cambiar de sistema catalítico. En este punto se ha 
demostrado que a pesar de que el óxido de níquel puro activa fácilmente la molécula de 
etano, dicha activación es no-selectiva, con la consiguiente formación masiva de CO2. 
Sin embargo, si se modifica el NiO mediante la incorporación de promotores con 
características adecuadas o utilizando soportes la formación de óxidos de carbono se 
puede reducir considerablemente y por tanto obtener altos rendimientos a etileno. Por 
este motivo, en la presente tesis se ha estudiado la DHO de etano sobre catalizadores 
basados en óxidos de níquel. 
Factores tales como el tamaño de partícula del NiO, la incorporación de 
elementos en la red del NiO, la acidez de los promotores o soportes, la concentración 
de oxígenos electrofílicos, la dispersión de NiO sobre los soportes se han mostrado como 
determinantes a la hora de sintetizar catalizadores eficientes. Más detalles sobre este 
tipo de catalizadores se proporcionarán en el Capítulo 5. 
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La contaminación ambiental por compuestos orgánicos voláticos (COVs) está 
relacionada con el smog fotoquímico, la destrucción de la capa de ozono y muchos de 
ellos son tóxicos y/o cancerígenos. Por ello la legislación es cada vez más exigente en 
cuanto a los límites de emisión de estos compuestos orgánicos volátiles a la atmósfera 
y es conveniente el estudio para la eliminación de los mismos.  Hay diversas opciones 
tecnológicas para el control de COVs, siendo una de las más importantes la eliminación 
de COVs mediante oxidación catalítica heterogenea. Esta tecnología presenta 
importantes ventajas respecto de otras opciones, destacando el bajo consumo 
energético y la escasa formación de subproductos indeseables. Los catalizadores 
habitualmente empleados están basados en metales nobles (típicamente, pero no sólo, 
platino y paladio) que son muy activos, pero presentan un elevado precio.  
Por tanto, en la primera parte de esta tesis, el objetivo es el estudio de la reacción 
de oxidación catalítica heterogenea de diferentes moléculas modelo de COVs (alcanos y 
aromáticos) utilizando catalizadores no basados en metales nobles, sino en óxido de 
hierro. El óxido de hierro presenta un muy bajo precio y, convenientemente sintetizado, 
puede presentar elevadas actividades catalíticas. Se estudiará el comportamiento 
catalítico de catalizadores de óxido de hierro másico y soportado. 
En la segunda parte de esta tesis nos hemos centrado en la obtención de etileno, 
que se considera la materia prima más importante en la industria química. Se utiliza en 
la producción de la mayoría de resinas plásticas y productos intermedios, para la 
obtención de polietileno, PVC, poliestireno, etilenglicol… Actualmente, más del 95% del 
etileno producido se obtiene por “steam cracking” (pirólisis con vapor) y aunque puede 
alcanzar rendimientos a etileno de hasta el 60%, presenta muchos inconvenientes. Así, 
la pirolisis con vapor es un proceso endotérmico no catalítico muy ineficiente desde un 
punto de vista energético con emisiones de CO2 que se encuentran en torno a 1200 g 
CO2/kg Etileno y tiene lugar a una alta temperatura de reacción (850⁰C). Como 
alternativa, la deshidrogenación oxidativa de etano permite trabajar a baja temperatura 
de reacción (300-450⁰C) y es un proceso exotérmico. A parte de los beneficios 
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energéticos presenta otras ventajas como que presenta un esquema de reacción muy 
sencillo y son muy estables debido a que se realiza la regeneración del catalizador in-
situ con O2. 
En la actualidad hay dos grupos principales de catalizadores eficientes en la 
reacción de deshidrogenación oxidativa de etano: i) los basados en óxidos de níquel 
preparados por coprecipitación y ii) los basados en óxidos de molibdeno y vanadio.  En 
esta tesis nos centraremos en la optimización de catalizadores basados en óxido de 
níquel soportado. Primero, se buscará un soporte eficiente y a partir de ahí se optimizará 
tanto el contenido de níquel en el catalizador como las características del soporte. 
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3.1  Reactivos utilizados. 
Líquidos: 
 Acetona, Scharlau 99.5%. 
 Agua desionizada, Alfa Aesar. 
 Etanol absoluto, VWR Chemicals Analar normaPur 99.8%. 
 n-Propanol, VWR Chemicals Analar normaPur ≥99.5%.  
 n-Butanol, VWR Chemicals GPR RectaPur ≥98.5%. 
 Etilenglicol, VWR Chemicals ≥99.0%. 
 Polietilenglicol – PEG (P123), Sigma Aldrich. 
 Ortosilicato de tetraetilo, Acros Organics 98%. 
 Ortotitanato de tetrapropilo, Sigma Aldrich ≥98%. 
 
Gases: 
 Etano, (N-2.5), Abello Linde. 
 Propano, (N-2.5), Abello Linde. 
 Tolueno en Helio 1000ppm, gas, Air liquide. 
 Sulfuro de hidrógeno (N-2.6), Abello Linde 
 Helio, (N-5.0), Abello Linde.  
 Aire sintético comprimido, Abello Linde. 
 Oxígeno, (N-5.0), Abello Linde 
 
 






 Óxido de hierro (III), Panreac 99.99%. 
 Nitrato de hierro (II) nonahidratado, Aldrich >99.99%. 
 Cloruro de hierro(III), Sigma Aldrich 99.9%. 
 Acetato de hierro (II), Sigma-Aldrich 99.9%. 
 Cloruro de sodio, Sigma-Aldrich 99.5%. 
 Hidróxido de sodio, Sigma-Aldrich ≥98%. 
 Permanganato de potasio, Sigma-Aldrich ≥99.0%. 
 Bromuro de hexadecil-trimetil amonio, HDTMBr, Acros 99%. 
 Oxalato de Niobato de amonio (V) hidrato, Sigma-Aldrich 99.9%. 
 Monooxalato de Niobio, ABCR. 
 Nitrato de níquel, Sigma-Aldrich ≥99.9%. 
 Oxalato de estaño (II), Alfa Aesar. 
 Nitrato de circonil (IV), Acros organics 99.5%. 
 Nitrato de Cerio (III) hidratado, Sigma-Aldrich 99%. 
 Nitrato de Aluminio (III)·hidrato, Sigma-Aldrich 98.5%. 
 Hidrato de oxalato de lantano (III), Alfa Aesar.  
 Nitrato de potasio, Sigma-Aldrich ≥99%. 
 Etóxido de titanio, Acros 33-35% TiO2. 
 1-Hexadecilamina, Sigma-Aldrich 94%. 
 Ácido oxálico, Sigma-Aldrich ≥99.9%. 
 Ácido hexacloroplatínico, H2PtCl6 · 4.5H2O, Merck ≈40%Pt. 
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 Alúmina (Sasol SBET 179m2/g) 
 Aerosil, Evonik Ind. Degussa. 
 Bentonita, minas de Gador 
 Montmorillonita, minas de Gador 
 Carburo de Silicio, Thermo Fisher >95%. 
 Óxido de titanio anatasa pura , Sigma-Aldrich ≥99%. 
 Óxido de titanio anatasa nanocristalina, Chempur APS 5nm/ssa) 
 Óxido de titanio Degussa P25, Nanoshel 99.9% 20nm Rutilo:Anatasa/85:15. 
  




3.2. Preparación de catalizadores. 
A continuación, se detallará el procedimiento que se ha seguido para la síntesis 
de los catalizadores estudiados tanto en la eliminación de COVs como en la 
deshidrogenación oxidativa de etano. 
 
3.2.1. Catalizadores para la eliminación de compuestos orgánicos volátiles. 
 
3.2.1.1. Preparación de óxido de hierro por diferentes vías. 
3.2.1.1.1. Catalizadores de óxido de hierro: evaporación de disoluciones. 
El catalizador preparado por evaporación de disoluciones se sintetizó disolviendo 
nitrato de hierro (II) (Fluka, pureza> 98%) en agua desionizada. Esta disolución se 
evaporó, se secó durante la noche a 120⁰C y finalmente se calcinó en aire estático a 
500⁰C  durante 4 h. Este catalizador se tomó como referencia para mejoras posteriores. 
Se le ha denominado catalizador Fe-A.  
Un segundo catalizador se preparó mezclando agua con nitrato de hierro y ácido 
oxálico (relación molar = 1: 5) y calentando a 80⁰C  hasta que la mayor parte del agua se 
ha evaporado. El sólido se secó durante la noche a 120⁰C y se calcinó en aire estático en 
dos etapas, 2 horas a 300⁰C  y 2 horas a 500⁰C. A este catalizador se le ha denominado 
catalizador Fe-B. 
 
3.2.1.1.2. Preparación de sílice mesoporosa ordenada KIT-6. 
La síntesis de sílice mesoporosa ordenada KIT-6 se llevó a cabo mezclando una 
solución de butanol y Pluronic P123, TEOS para aportar la sílice. En una síntesis típica, 
se disuelve P123 en agua destilada y HCl concentrado al 35%. A esta disolución se le 
añade butanol y se agita a 35⁰C. Después de 1 hora de agitación se añade TEOS. La 
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solución se agita a 35⁰C durante 15 horas, y posteriormente se envejece a temperatura 
más alta (130⁰C) durante 24 horas en autoclave. Finalmente, la mezcla obtenida se filtra, 
se seca a 80⁰C durante la noche y calcina en aire con una rampa de 1⁰C·min-1 hasta 550⁰C 
y se mantiene a esta temperatura durante 5 horas [8, 9, 10]. 
 
3.2.1.1.3. Catalizadores mesoporosos de óxido de hierro: método “nanocasting”. 
Para obtener un aumento de la superficie específica en óxidos inorgánicos, se 
puede emplear el método denominado “nanocasting”. Así, en nuestro caso se usó sílice 
KIT-6 como plantilla (“hard template”) [8]. La síntesis de óxidos inorgánicos por el 
método de “nanocasting” se realiza mediante el llenado de los poros de la plantilla 
externa con precursores del óxido metálico. Por ello, la forma de estos óxidos metálicos 
está determinado por la forma y el tamaño de los poros de la plantilla. Una vez que el 
óxido metálico ha sido sintetizado, se elimina la plantilla, obteniéndose óxidos 
inorgánicos de elevada superficie específica, pese a ser calcinados a altas temperaturas. 
En esta tesis se prepararon dos catalizadores de óxido de hierro por nanocasting 
(Fe-C y Fe-D). El Fe-C se preparó mediante nanocasting utilizando sílice mesoporosa con 
una estructura KIT-6 como template. La réplica de óxido de hierro se preparó al dispersar 
el KIT-6 silícico en etanol con nitrato de hierro (II) [11]. Después de 30 minutos de 
agitación, el etanol se eliminó por evaporación calentando la mezcla durante 16 horas a 
120 ⁰C en un horno. El polvo resultante se calentó en un crisol de cerámica en un horno 
a 350 ⁰C durante 6 h para descomponer completamente la especie de nitrato. La etapa 
de impregnación se repitió con la sal de hierro en solución de etanol con el fin de lograr 
mayores cargas de hierro. Después de la evaporación del disolvente, el material 
resultante se calcinó a 500⁰C durante 6 h. Finalmente, la plantilla de sílice se eliminó por 
el tratamiento de desilicación, usando una disolución acuosa de NaOH 2 M a 80°C. La 
eliminación de sílice con NaOH se repitió 3 veces, de manera que cada vez que se usó 
una porción nueva de disolución de NaOH durante 2 h. El catalizador de FeOx se 
recuperó por centrifugación, se lavó con agua y finalmente se secó a 200⁰C. 




El catalizador Fe-D, se preparó de forma similar al catalizador Fe-C pero el lavado 
final se realizó con una mezcla de etanol/agua [8, 12]. 
3.2.1.1.4. Catalizadores mesoporosos de óxido de hierro: método hidrotermal. 
Este método habitualmente consiste en la preparación de un gel acuoso en el 
que se encuentra la mezcla de sales de los distintos metales que se van a emplear en la 
síntesis. El gel se introduce en un autoclave de acero inoxidable que en su interior tiene 
un recipiente de teflón. El autoclave está provisto con un sistema de 2 válvulas que 
permite introducir una corriente de N2 que desplaza el O2 y crea una atmósfera inerte 
en el interior del recipiente de síntesis, ajustando finalmente la presión de N2 a 1 bar. El 
autoclave se introduce en una estufa a una temperatura determinada durante un 
tiempo establecido. A continuación, se detallan las distintas modificaciones que se han 
realizado para las diferentes síntesis hidrotermales. 
Se han preparado dos catalizadores de óxido de hierro que se han denominado 
Few200 (temperatura de tratamiento 200oC) y Few450 (temperatura de tratamiento 
450oC), en condiciones supercríticas. El reactivo usado es el acetato de hierro (II). En 
agua supercrítica, se empleó la configuración experimental hidrotermal continua que se 
puede observar en la Figura 3. 1 [13,14]. Se puede obtener mas detalle de la preparación 
en el artículo correspondiente en el apartado de resultados.  
 
Figura 3. 1. Esquema del montaje experimental hidrotermal. A: sensores de presión, X: punto 
de mezcla, B: calentador y reactor, P: bombas, F: filtro (2 m), BPR: regulador de contrapresión 
("Tescom") 
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La muestra de Fe-HT se obtuvo a partir de una disolución acuosa de acetato de 
hierro (II). La disolución se introdujo nuevamente en un autoclave y se trató a 180 ⁰C 
durante 12 horas. A continuación, el precipitado obtenido se filtró y secó en estufa a 
100 ⁰C. Finalmente, la muestra se trató en atmósfera inerte (flujo de He) a 400⁰C durante 
3 h. La fase de óxido de hierro observada fue hematita (Fe2O3). 
Otra muestra se obtuvo de manera similar a la muestra de Fe-HT pero usando 
una disolución de etilenglicol en lugar de una disolución acuosa. A esta muestra se le 
denominó Fe-ST1. La disolución se introdujo en un autoclave a 180 ⁰C y el precipitado 
obtenido se filtró y luego se secó durante la noche a 100 ⁰C. Finalmente, el catalizador 
se trató en He a 400⁰C durante 3 h. El óxido de hierro obtenido fue principalmente una 
fase de tipo espinela (Fe3O4).  
Un catalizador se obtuvo de manera similar a las muestras de Fe-HT y Fe-ST1 
pero usando una disolución de polietilenglicol (PEG) en etilenglicol (EG). A este 
catalizador se le denominó Fe-ST2. 
 
3.2.1.2. Preparación de óxido de hierro soportado sobre materiales silíceos. 
 
3.2.1.2.1. Preparación del soporte de arcilla pilareada 
Los soportes de la heteroestructura de arcilla porosa (PCH) se han preparado a 
partir de bentonita, con gran cantidad de montmorillonita. Inicialmente, la 
montmorillonita se aisló mediante sedimentación y luego se trató con una disolución 
acuosa de NaCl durante 24 h para obtener un montmorillonato homogéneo (Na-hm), 
como se detalla en la Figura 3.2. 
El Na-hm se trató con una disolución saturada de bromuro de hexadecil trimetil 
amonio (HDTMBr, de Sigma-Aldrich) en n-propanol (de VWR). De esta forma se produjo 
el intercambio iónico entre HDTM+ y Na+. Después de 72 h, la mezcla se filtró hasta que 
se obtuvo un pH neutro para eliminar el exceso de HDTM+. Luego, el sólido se recogió y 




redispersó en agua durante 24 h. A continuación, se añadió una disolución de 1-
hexadecilamina en n-propanol a la primera disolución y se agitó durante 24 h. Los pilares 
de Si se dispersaron en una disolución de n-propanol con una relación Si/n-propanol de 
1 y se agitaron durante 3 días. En este caso, se usó ortosilicato de tetraetilo (Aldrich) 
como fuente de silicio. El gel obtenido se filtró y se lavó usando etanol y agua. El sólido 
se secó luego en aire a 60 ⁰C  durante 12 h. Finalmente, el sólido se calcinó a 550 ⁰C  
(velocidad de 1⁰C · min-1 - 6 h) para eliminar el surfactante [15]. 
 
3.2.1.2.2. Preparación de catalizadores de óxido de hierro soportados en arcillas 
pilareadas y en sílice amorfa. 
Los catalizadores de óxidos de hierro soportados se prepararon por el método 
de impregnación húmeda utilizando heteroestructuras de arcillas porosas con columnas 
de sílice (PCH) o sílice amorfa convencional (SiO2) como soportes. Las disoluciones de 
nitrato de hierro (II) se disolvieron en agua y se añadieron al soporte. Después de agitar 
a 80⁰C, se secó durante la noche a 120⁰C y luego se calcinó en aire a 500⁰C durante 4 h. 
Los catalizadores soportados, tanto en arcillas porosas de alta área superficial como en 
heteroestructuras con columnas de sílice (PCH) o sílice amorfa convencional, se han 
preparado con 4.4, 8.5 y 15.6% en peso de Fe. Los catalizadores se han denominado 
xFe/PCH y xFe/Si, respectivamente, en donde x es el contenido de Fe en % en peso de 
hierro.  
3.2.1.2.3. Preparación de catalizadores de platino soportados en lodo férrico 
y alúmina. 
El lodo férrico de partida para obtener los catalizadores se obtuvo de una planta 
de tratamiento de agua potable (ETAP El Atabal, Málaga, España) después de la etapa 
de floculación usando una disolución comercial de FeCl3 al 40%. El residuo se compone 
principalmente de montmorillonita, óxidos de hierro, sustancias húmicas y una 
proporción menor de Nontronite 5A, cuarzo y calcita. El material se secó a 120 ⁰C 
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durante 12 horas y finalmente se calcinó a 350 o 550 ⁰C (se denominaron SL-350 y SL-
550, respectivamente). 
Se preparó un catalizador de platino/lodo (con un 1% en peso de Pt) disolviendo 
H2Cl6Pt x H2O (Aldrich 99,9%) en agua desionizada a 80⁰C. La disolución se calentó a 80⁰C 
y se agitó continuamente. Se añadió una cantidad apropiada de ácido oxálico (Aldrich 
99 +%) a la disolución (ácido oxálico / Pt = 3 mol). El lodo férrico calcinado a 550⁰C se 
añadió luego a la disolución calentada y se agitó a 80⁰C. Posteriormente se secó a 110⁰C 
durante 16h y se calcinó en aire estático a 550⁰C durante 6h.  
Con fines comparativos, se sintetizó un catalizador de platino con el mismo 
método de preparación y con la misma cantidad de platino (1% en peso) usando óxido 
de aluminio como soporte (gamma-Al2O3, SBET=179 m2/g). 
3.2.2. Catalizadores para la deshidrogenación oxidativa de etano. 
 
3.2.2.1. Preparación de catalizadores de óxido de níquel sobre soportes silíceos. 
3.2.2.1.1. Síntesis de los soportes silíceos. 
Los soportes de arcilla pilareada con columnas de sílice se explicaron en el 
apartado anterior 3.2.1.2.1. A continuación, se detalla la síntesis de arcilla pilareada con 
columnas de titanio, ver Figura 3.2. 
Los pilares de Si/Ti se preparan con una relación molar de Si/Ti = 5. Se dispersan 
en n-propanol con una relación (Si + Ti)/n-propanol igual a 1, manteniendo la agitación 
durante 3 días. Las fuente de silicio y titanio fueron ortosilicato de tetraetilo y 
ortotitanato de tetrapropilo, respectivamente. Finalmente, el gel se filtró, se lavó con 
agua y etanol, y se secó a 60⁰C en aire durante 12 horas. Finalmente se eliminó el 
surfactante por calcinación a 550⁰C con una velocidad de 1⁰C·min-1 durante 6 horas. Por 
lo tanto, las muestras con pilares de Si/Ti se denominan PCH-Ti. 














Figura 3.2. Síntesis de arcilla pilareada de Silicio (PCH-Si) y arcilla pilareada de Silicio y Titanio 
(PCH-Si/Ti). 
 
3.2.2.1.2. Impregnación de níquel sobre los soportes silíceos. 
Los catalizadores de NiO soportados se preparan a través de la evaporación a 
60⁰C de una disolución etanólica agitada de nitrato de níquel, Ni (NO3)2 · 6H2O y ácido 
oxálico, con una relación molar de ácido oxálico/Ni de 3. A la mezcla se le añade el 
soporte correspondiente (sílice convencional, PCH o PCH-Ti). Los sólidos obtenidos se 
secan durante la noche a 120⁰C y finalmente se calcinan durante 2 horas a 500 ⁰C, ver   
Figura 3.3.  
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3.2.2.2. Preparación de catalizadores de óxido de níquel sobre soportes de 
óxidos de titanio y óxido de niobio. 
3.2.2.2.1. Síntesis hidrotermal de Nb2O5. 
El soporte de Nb2O5 se sintetizó por un método hidrotermal. Se preparó una 
disolución acuosa de oxalato de niobato de amonio (V) hidrato que se trató 
térmicamente a 80⁰C durante 10 minutos, y posteriormente se introdujo en un 
autoclave de acero inoxidable con revestimiento de teflón. Tras un periodo de 48 horas 
a 175⁰C, el sólido resultante se filtró, se lavó con agua destilada, se secó (16 horas a 
100⁰C). Finalmente, la muestra se calcinó en atmósfera inerte con un flujo de N2 durante 
2 horas a 550⁰C. 
 
3.2.2.2.2. Incorporación de níquel sobre los soportes de óxidos de titanio y óxido 
de niobio. 
Se han usado tres óxidos de titanio diferentes como soportes de óxido de níquel:  
i) anatasa pura (Sigma-Aldrich), con área de superficie baja (se le denominó 
soporte A). 
ii) TiO2 (Degussa P25), principalmente anatasa, con baja proporción de rutilo 
(soporte B). 
iii) anatasa nanocristalina, Chempur APS 5 nm/ssa (soporte C). 
Se ha usado un óxido de niobio, cuya preparación se detalla en el apartado 
3.2.2.2.1. 
Se han depositado diferentes cantidades de óxido de níquel (0, 20, 50, 80, 92, 
97% en peso de NiO) sobre cada óxido de titanio y de niobio. 




La impregnación del óxido de níquel en los catalizadores soportados NiO/TiO2 y 
NiO/Nb2O5, se llevó a cabo mediante la evaporación a 60 ⁰C de una disolución etanólica 
de nitrato de níquel, Ni(NO3)2·6H2O y ácido oxálico (proporción molar de ácido 
oxálico/Ni de 3) a la que se añadió el soporte correspondiente (óxido de titanio u niobio). 
Los sólidos obtenidos se secaron durante la noche a 120⁰C y finalmente se calcinaron 
durante 2 horas a 500⁰C. Los catalizadores se han denominado xNi-Y, donde x es la carga 
teórica de NiO% en peso e Y el diluyente empleado (es decir, A, B, C o Nb2O5). Se puede 
encontrar la preparación mas detallada en el artículo que se encuentra en el capítulo de 
resultados. 
3.2.2.2.3. Síntesis de Ni-Ti-O y Ni-Nb-O promovidos. 
Los catalizadores de Ni-Ti-O y Ni-Nb-O promovidos se preparan evaporando una 
mezcla etanólica de nitrato de níquel Ni (NO3)2 · 6H2O, monooxalato de niobio 
C10H5NbO20 o etóxido de titanio C8H20O4Ti y ácido oxálico (relación molar de ácido 
oxálico/Ni de 3). Las pastas obtenidas se secaron durante la noche en un horno a 120⁰C  
y luego se calcinaron en aire estático a 500⁰C  durante 2 horas. Los catalizadores han 
sido nombrados como xNi-Ti-O o xNi-Nb-O, en los que x es la carga teórica de NiO% en 
peso. Mas detalle sobre la preparación de los catalizadores se pueden encontrar en el 
capítulo correspondiente.  




3.3.   Técnicas empleadas para la caracterización de materiales. 
 
3.3.1. Adsorción y desorción de nitrógeno. 
La adsorción física de gases es una de las técnicas mas comúnmente empleadas 
para determinar las propiedades texturales de materiales porosos (superficie específica, 
distribución de tamaño de poros,...). Estas propiedades influyen muy directamente en 
su actividad como catalizadores, debido a que la accesibilidad de los centros activos 
presentes en su superficie depende de estas propiedades.  
En el análisis de adsorción pueden ser empleados diversos adsorbatos, aunque 
los más utilizados son el nitrógeno y el argón. En nuestro caso el gas empleado ha sido 
nitrógeno. 
Las medidas de la superficie específica se realizaron mediante la obtención de las 
isotermas de adsorción/desorción de N2 a 77 K (el uso de temperaturas bajas incrementa 
las débiles fuerzas de adsorción, lo cual facilita las medidas experimentales) y se llevaron 
a cabo en un aparato MICROMERITICS ASAP 2000. La muestra se debe hacer una pastilla 
y se tamiza, utilizándose la fracción entre 0.59-0.84 mm. Para los análisis con N2 se 
utilizan 250mg de muestra pretratada a 400⁰C  y sometida a vacío (5·10-2 mmHg) 
durante 18 horas. 
El cálculo del área superficial se realiza utilizando el modelo introducido por 
Brunauer, Emmet y Teller (método BET) [1]. Este modelo supone que: 
1) Todos los centros son energéticamente equivalentes. 
2) La superficie de adsorción es plana.  
3) No existe interacción entre las moléculas adsorbidas. 
4) Las moléculas adsorbidas están localizadas (inmóviles). 




 La ecuación que describe este modelo es: 
 
donde: 
: número total de moles adsorbidos a la presión p; o volumen de gas adsorbido 
a la presión por gramo de muestra (adsorbente) 
n: número de moles para formar monocapa de moléculas de adsorbato; o 
volumen de gas adsorbido para ello por gramo de muestra (adsorbente) 
  p: presión de condensación 
  po: presión de saturación 
 c: es una constante relacionada exponencialmente con el calor de adsorción y 
condensación del adsorbato. 
A partir de datos de adsorción se pueden determinar los parámetros c y n, y a 
partir de éstos se calcula el área superficial con la siguiente ecuación: 
    SBET = n* NA * am 
 Donde: 
  NA : número de Avogadro (6.02 x 1023 moléculas/ mol) 
  am : área ocupada por una molécula (N2: 16.2 Å2, Ar: 13.8 Å2 a 77 K) 
  n* NA: número de moléculas adsorbidas por gramo de adsorbente 
 
En la Figura 3.4 se muestran los diferentes tipos de isotermas según la 
clasificación de Brunauer. La ecuación BET es válida para materiales no porosos, 
macroporosos y mesoporosos, que serían las isotermas de tipo II y IV, y para materiales 





















Figura 3.4. Tipos de isotermas de adsorción según la clasificación de Brunauer 
 
La distribución del volumen y tamaño de poro se calcula a partir de las presiones 
relativas a las cuales los poros están llenos o vacíos. Para el caso de poros rellenos con 
nitrógeno líquido, la relación entre el radio de poro “r”, y la presión relativa a la cual 
comienza el llenado p/po se obtiene por la ecuación de Kelvin, que para los poros con 
sección transversal circular adquiere la forma: 
    r(Å) = 4.14/ log(p/po) 
 
El radio de poro r(Å) se puede determinar hallando el volumen de gas adsorbido 
a las dos presiones dadas por la ecuación anterior y transformándolo en volumen de 
líquido equivalente mediante la ecuación: 
   V = Va*0.001547/m 
donde: 
 V: volumen de poro (cm3/g),(equivalente al volumen de nitrógeno líquido) 
 Va: volumen de gas adsorbido (cm3/g) 
 m: cantidad de muestra (g). 
 




El área y el volumen de microporo fueron determinados empleando el “método 
de la curva t” desarrollado por Boer. En este método se representa el volumen de N2 
adsorbido frente al espesor estadístico de una capa adsorbida “t”, cuyo valor se obtiene 
a partir de la expresión:  
  t(Å) = {13.99/ [-log(p/po)+0.034]} 
 
Combinando la representación gráfica de r frente a la presión relativa y del 
volumen adsorbido Va frente a p/po, es posible obtener las curvas de distribución de 
volumen de poro. 
Si se representan gráficamente los valores más altos de p/po frente a Va, se 
obtiene una recta, donde: 
- La ordenada en el origen (positiva) son cm3 de gas adsorbido. Para convertirlo en 
volumen de líquido basta con aplicar la ecuación que relaciona V con Va, 
obteniéndose así el volumen de microporo. 
- La pendiente da el valor del área superficial externa (sin contar el microporo). 
 
Los catalizadores utilizados en la presente tesis se caracterizaron por adsorción de N2 a 
-196 ⁰C, con un analizador de fisisorción Micromeritics ASAP 2010 (Micromeritics, Norcross, GA, 
EE. UU.). Las muestras se desgasificaron a 150 ⁰C antes del análisis. A partir de estos datos, se 
calcularon los siguientes parámetros de textura: se estimó el área superficial Brunauer-Emmet-
Teller (BET) multipunto (SBET) a partir del intervalo de presión relativa de 0,05 a 0,25. La 
distribución del tamaño de poro y los volúmenes de mesoporos de estos materiales se 
analizaron utilizando el método Barrett-Joyner-Halenda (BJH) aplicado a la rama de adsorción 
de la isoterma. 
  




3.3.2. Difracción de Rayos X.  
La difracción de rayos X (DRX) ha sido la técnica utilizada para confirmar la 
naturaleza amorfa o cristalina de distintos catalizadores, identificar las fases cristalinas 
presentes y determinar sus parámetros de celda unidad.  
Esta técnica se basa en la medida de difracción de la radiación electromagnética 
de rayos X. La fuente de rayos X se obtiene bombardeando un ánodo con un haz de 
electrones de elevada energía, tras el choque, una pequeña parte de la energía cinética 
de los electrones se transforma en rayos X, mientras que la mayor parte se disipa en 
forma de calor. 
Se obtiene el espectro debido a que el haz de electrones se decelera cuando se 
produce el choque con los átomos del metal (ánodo), liberando un fotón por cada 
colisión cuya energía corresponde a la diferencia de energía cinética del electrón antes 
y después de la colisión. Las líneas estrechas (series K y L, con menor λ) de un espectro 
de rayos X, las que se van a usar para la difracción debido a su mayor intensidad, se 
producen cuando el haz de electrones incidentes arranca electrones de capas internas 
de átomos del ánodo, dando lugar a transiciones de electrones en orbitales externos 
para ocupar los huecos, liberando cuantos de radiación X.  
Esta técnica se basa en el efecto de difracción de la radiación X por los planos del 
retículo cristalino de las muestras, siguiendo la ley de Bragg: 
      =2 d(h,k,l) sen  
 donde: 
   : longitud de onda de la radiación incidente 
d: distancia entre los planos de reflexión que poseen índices de 
Miller (h,k,l) 
   : ángulo de incidencia 




Para el presente trabajo se han utilizado diferentes equipos de difracción de 
rayos x polvo, entre los que se encuentran: 
- Difractómetro BRUKER D8 equipado con: 
 
- Óptica primaria divergente o paralela en función de las necesidades. Con 
el haz paralelo se puede realizar una incidencia rasante para realizar una 
identificación de fases en muestras formadas por diferentes capas 
teniendo un resultado para cada una de las capas, el haz divergente se 
utiliza preferentemente para la identificación de fases en muestras 
policristalinas, siendo esta la opción utilizada en la presente tesis.  
 
- También consta de rendijas automáticas con superficie total de barrido 
constante seleccionable por el usuario (14mm) o rendijas automáticas 
de posición fija seleccionable por el usuario (apertura de 1mm). Un Soller 
de divergencia axial de 2.5⁰ para concentrar el haz en la muestra, 
portamuestras giratorio con cargador automático de 90 muestras. 
 
- En la óptica secundaria tenemos la opción de rendijas automáticas con 
la misma función que la óptica primaria o un soller ecuatorial para 
cuando se usa el haz paralelo en la óptica primaria. Soller axial de 2.5⁰ 
para cuando en la óptica primaria el haz sea divergente.  
 
- Se utilizó la radiación Kα del Cobre ( = 1.54184), y un filtro de Ni para 
eliminar la componente Kα, y una potencia de radiación de 2 kW. 
Detector 1D Linxeye discriminador de energías. Cámara de temperatura 
Anton Parr modelo HTK1200.  
 
Las condiciones de trabajo fueron siempre de 40 kV de tensión y 30 
mA de intensidad de corriente. La velocidad del goniómetro fue de 0.02⁰/s, 
y el intervalo de barrido fue de 2= 5⁰ a 80⁰. 




- Difractómetro de tubo sellado Enraf Nonius FR590, con una fuente CuKα1 
monocromática operada a 40 kV y 30 mA. Los patrones de XRD se calibraron 
frente a un estándar de silicio y las fases se identificaron mediante la 
coincidencia de patrones experimentales con el archivo de difracción de 
polvo JCPDS. 
 
- Difractómetro PHILIPS X´PERT PW3719 equipado con un polarizador de 
grafito, rendijas automáticas con superficie total de barrido constante de 
14mm, portamuestras giratorio, cámara de temperatura Anton Parr modelo 
HTK16 y detector proporcional. Se utilizó la radiación K del Cobre ( = 
1.5418), y un filtro de Ni para eliminar la componente K, y una potencia de 
radiación de 2 kW. Las condiciones de trabajo fueron siempre de 40 kV de 
tensión y 30 mA de intensidad de corriente. La velocidad del goniómetro fue 
de 0.02⁰/s, y el intervalo de barrido fue de 2= 1⁰ a 40⁰.  
  





3.3.3. Reducción con hidrógeno a temperatura programada (H2-TPR). 
La reducción termoprogramada (TPR) se ha utilizado para estudiar la 
reducibilidad de óxidos metálicos y de partículas de óxidos metálicos soportadas en 
otros materiales, así como el tipo y grado de interacción entre las partículas soportadas 
y el soporte [2]. 
La técnica de reducción termoprogramada consiste en hacer pasar una mezcla 
gaseosa reductora de H2 diluido en He o Ar, en la que la temperatura de reacción se va 
aumentando a una velocidad constante y controlada. Con ello se disminuye la 
concentración de H2 en la mezcla reductora debido al consumo de H2, lo que modifica la 
conductividad térmica del gas. Esta variación se observa en un detector de 
conductividad térmica (TCD) y se representa en función de la temperatura y del tiempo, 
se obtiene un perfil característico entre la reducibilidad del metal presente en el 
material. La cantidad de H2 consumido en la reducción se determina a partir del área 
generada por el perfil de la curva de reducción y de un calibrado previo del detector de 
conductividad térmica.  
La reducción termoprogramada se realizó usando un equipo Micromeritics 
Autochem 2910 con un detector de conductividad térmica (TCD). Para los ensayos se 
utilizaron entre 30 y 100 mg de muestra con una granulometría entre 0,8 y 1,0 mm. Las 
muestras se cargaron en forma de lecho fijo, entre lana de cuarzo, en un tubo en U de 
cuarzo y se hace pasar Ar a temperatura ambiente durante 30 minutos. Posteriormente, 
el gas circulante se sustituyó por 10% H2 (vol.) en Ar con un caudal total de 50 ml/min 
(GHSV aproximadamente 8000 h-1). La temperatura se incrementó desde temperatura 
ambiente hasta 900°C a una velocidad de 10°C/min y se registró la variación de la 
conductividad térmica de la mezcla gaseosa. 
 
 




3.3.4. Intercambio isotópico de oxígeno a temperatura programada (TPIE). 
La técnica de intercambio isotópico de oxígeno 18O2 a temperatura programada 
(TPIE) se utiliza para estudiar la naturaleza de las especies de oxígeno que participan en 
la reacción de combustión de algunos de los catalizadores [3] y permite conocer la 
movilidad del oxígeno entre la superficie y el interior de un óxido metálico. 
Los experimentos de intercambio isotópico de oxígeno se han realizado 
utilizando un microrreactor de cuarzo acoplado a un espectrómetro de masas 
cuadrupolar (Omnistar, QMG 220 M1).  
Antes de cada experimento, el catalizador se ha pretratado inicialmente a 450⁰C 
durante 2,5 h (en 50% de 16O2 / Ar, flujo de 36 ml·min-1). A continuación, se ha de enfriar 
a 150⁰C con el mismo flujo de O2 / Ar. Una vez que se han alcanzado los 150⁰C, el oxıgeno 
se ha de reemplazar por argón (20 ml·min-1) y se mantiene a esta temperatura durante 
1,5 horas antes de enfriarse a 25⁰C.  
Para los experimentos de intercambio isotópico a temperatura programada 
(TPIE), el catalizador (0,160 g) se sometió a un flujo de 18O2 / Ar al 10% (22 ml·min-1) y la 
temperatura se elevó de 25 a 650⁰C (velocidad de calentamiento de 10⁰C ·min-1). Los 
perfiles de concentración de la composición del gas de salida se obtuvieron adquiriendo 
las señales del espectro de masas relativas a 18O2 (m/e=36), 16O18O (m/e=34) y 16O2 
(m/e=32). Se llevaron a cabo experimentos de ejecución en blanco usando un reactor 
vacío para verificar las contribuciones de las reacciones en fase gaseosa y la estabilidad 
del espectrómetro de masas. 
  





3.3.5. Microscopía Electrónica.  
La resolución de un microscopio está limitada por la longitud de onda (λ) que 
emplea al irradiar la muestra para su visualización. En el caso de un microscopio óptico, 
donde se emplea luz del visible (400-700 nm), el límite de resolución está alrededor de 
550 nm aproximadamente. El uso de haces de electrones acelerados permite obtener 
longitudes de onda menores con las que irradiar, reduciendo así los límites de resolución 
y aumentando la resolución máxima que se puede alcanzar teóricamente.  
3.3.5.1. Microscopía electrónica de barrido (SEM) y microanálisis de rayos-X 
(EDS). 
La miscroscopía electrónica de barrido permite obtener imágenes 
tridimensionales de los catalizadores, a partir de ellas podemos estudiar características 
morfológicas y topográficas. Esta técnica consiste en irradiar la superficie de la muestra 
con un haz de electrones acelerados bajo una diferencia de potencial (dentro del rango 
2-50 kV). Este haz de electrones focalizado es muy fino y barre la superficie de la muestra 
en líneas rectas hasta cubrir la totalidad del área. Para obtener la imagen por 
microscopía electrónica los electrones del haz incidente son retrodispersados por los 
núcleos de los átomos de la muestra. Dependiendo del tipo de núcleo serán 
retrodispersados un número de electrones, permitiendo obtener información sobre la 
composición elemental del material. En las imágenes las zonas más claras corresponden 
a la presencia de elementos más pesados, y las zonas oscuras a elementos más ligeros. 
Los electrones retrodispersados pierden muy poca energía en la interacción con el 
núcleo, lo que les permite poder alcanzar la superficie desde zonas profundas del 
material.  
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Para los análisis de microscopía electrónica de barrido (SEM), se empleó dos un 
microscopio JEOL JSM 6335F con una resolución de 12 Å. Este microscopio está 
equipado con un sistema Oxford LINK ISIS con el software SEMQUA+T incorporado para 
el procesado de los datos, el cual introduce la corrección ZAF, para realizar el análisis de 
composición por dispersión de energías de rayos X (EDS).  
Con el análisis por dispersión de energías de rayos X (EDS) se pueden realizar 
análisis cualitativos y cuantitativos de los elementos que componen las muestras, 
pudiendo realizar selección “in situ” de la zona de análisis en las micro-imágenes de 
SEM. Para más información sobre la miscroscopía electrónica de barrido y el 
microanálisis de rayos X se puede acudir a las referencias [4,5]. 
3.3.5.2. Microscopía electrónica de Transmisión (TEM y HRTEM).  
El microscopio electrónico de transmisión se basa en hacer incidir un haz de 
electrones sobre una muestra ultrafina de manera que, gran parte de estos electrones 
son transmitidos o dispersados por los átomos del material. La detección de los 
electrones que atraviesan la muestra ultrafina permite formar una imagen de contraste 
de la muestra con una resolución a escala nanométrica. Dependiendo de la potencia del 
microscopio tenemos mayor o menor magnificación. Trabajando a potenciales de hasta 
100 kV, obtenemos una magnificación media-baja (1kX80kX) y media-alta (80kX-200kX). 
Los microscopios de transmisión capaces de trabajar a potenciales de 100-200 kV 
(algunos incluso hasta 300 kV), permiten obtener imágenes de alta magnificación 
(120kX-1000kX) y reciben el nombre de microscopios de transmisión de alta resolución 
(HRTEM). 
El uso del TEM nos puede dar información sobre la morfología y los tamaños de 
cristal, y la estructura, como la orientación del cristal, intercrecimientos o defectos 
cristalinos, e incluso, si se dan las condiciones adecuadas, se puede observar hasta la 
disposición de los átomos mediante el uso combinado de HRTEM y análisis de imagen 
por Trasnformada de Fourier (FT).  




La mayoría de los análisis de esta tesis se llevaron a cabo en un Microscopio 
TECNAI G2 F20 S-TWIN operando en 200 Kv.  
Para el análisis por TEM y HRTEM de las muestras de polvo se prepararon 
suspensiones con una pequeña porción del sólido en etanol absoluto. Después, se 
sometieron a un tratamiento de ultrasonidos, con el fin de disgregar las muestras. 
Posteriormente, la muestra disgregada se depositó sobre una malla de cobre recubierta 
por una capa de carbono y se evaporó el disolvente a vacío. Una vez la muestra estuvo 
fijada y seca sobre la malla de cobre, ésta se depositó en el portamuestras y se introdujo 
en la cámara de vacío del microscopio de TEM ó HRTEM.  
 
3.3.6. Espectroscopía Fotoelectrónica de rayos X (XPS).  
La espectroscopía fotoelectrónica de rayos X (XPS) se basa en la irradiación de la 
superficie de una muestra con un haz de rayos X monocromático. Los fotones de rayos 
X chocan con la muestra desplazando electrones de las capas internas de los átomos de 
la superficie, obteniendo la emisión de un haz de electrones cuya energía cinética se 
mide con un espectrómetro de electrones y registra el número de electrones emitidos 
en función de su energía cinética. Conociendo esta energía cinética del electrón emitido 
y la energía del fotón irradiado se puede calcular la energía de de dicho electrón, la cual 
es característica del átomo y del orbital en el que se encontraba el electrón emitido. El 
equipo de XPS procesa la señal y muestra un espectro donde se representa directamente 
la velocidad de recuento de electrones (electrones s-1) frente a su energía del enlace.  
Esta técnica nos permite obtener información sobre la composición atómica de 
la superficie de la muestra, su estructura y el grado de oxidación. Para más información 
sobre esta técnica véanse referencias [6,7].  
 
 
  Experimental. 
79 
 
En el trabajo de la presente Tesis se usaron diferentes equipos de XPS: 
- Un espectrómetro Physical Electronics PHI 5700 con radiación Mg-Kα no 
monocromática (300 W, 15 kV, 1253,6 eV) para el análisis de las señales a nivel de núcleo 
de los elementos y con un detector multicanal.  
Cada región espectral se escaneó realizando varios barridos, hasta que se 
observó una buena relación señal/ruido. La presión en la cámara de análisis se 
mantuvo por debajo de 5 × 10-6 Pa. El paquete de software PHI ACCESS ESCA-
V6.0 F se utilizó para la adquisición y el análisis de datos. Un fondo tipo Shirley 
fue restado de las señales. Los espectros registrados siempre se ajustaron 
usando las curvas de Gauss-Lorentz, para obtener una determinación precisa de 
la energía de ligadura. Los porcentajes de concentración atómica de los 
elementos característicos de las superficies se determinaron teniendo en cuenta 
el factor de sensibilidad de área correspondiente para las diferentes regiones 
espectrales medidas. 
- Espectrómetro PHI VersaProbe II de Física Electrónica utilizando radiación 
monocromática Al-Kα (49.1 W, 15 kV y 1486.6 eV) para analizar las señales de 
nivel del núcleo de los elementos de interés con un analizador hemisférico 
multicanal. Los espectros de fotoelectrones de rayos X obtenidos se analizaron 
con el software PHI SmartSoft y se procesaron con el paquete MultiPak. Los 
valores de energía de unión se referenciaron a la señal adventicia de carbono C 
1s (284.8 eV). El fondo tipo Shirley y las curvas de Gauss-Lorentz se usaron para 
determinar las energías de ligadura. 
  





3.3.7. Espectroscopía de reflectancia difusa en la región ultravioletavisible 
(RD UV-vis).  
La radiación ultravioleta-visible comprende la zona del espectro 
electromagnético de longitudes de onda desde 160 hasta 780 nm aproximadamente. La 
absorción de esta radiación causa que un electrón pase a un estado excitado. Los 
electrones que se excitan al absorber radiación de esta frecuencia son los electrones de 
enlace de las moléculas, por lo que los picos de absorción se pueden correlacionar con 
los distintos tipos de enlace presentes en el compuesto. Debido a ello, se utiliza para la 
identificación de los grupos funcionales presentes en una molécula. 
Las muestras que se analizan en este estudio, son sólidos en polvo opacos, por 
lo que la técnica de absorbancia o transmisión no es la adecuada. Por ello, se empleó la 
reflexión o reflectancia no especular que tiene lugar en todas las direcciones como 
consecuencia de procesos de absorción y dispersión por parte de una muestra cuando 
es irradiada por un haz de radiación UV-Vis. A esta tipo de reflexión se la conoce como 
reflectancia difusa, y la intensidad del haz difuso reflectado por las partículas de una 
muestra será menor que la del haz incidente. Midiendo esta diferencia para cada 
longitud de onda irradiada se puede obtener el mismo tipo de información que en un 
experimento de transmisión. 
Los espectros UV-Vis de reflectancia difusa se obtuvieron en un UV-2600 
Shimadzu equipado con un accesorio "Praying Mantis" de Harrick. La celda de muestra 
estaba equipada con una unidad de calefacción, un termopar y un sistema de flujo de 
gas para mediciones in situ. Las muestras se deshidrataron in situ en aire seco a 150⁰C  
durante 30 min. 
La muestra en polvo (molturada) se introdujo en el hueco de un porta-muestras 
metálico, compactando y enrasando la muestra de manera que la superficie que se va a 
irradiar quede lo más lisa y homogénea posible.  
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Antes de medir la muestra se hizo un barrido del espectro sobre un patrón inerte 
(no absorbe) de sulfato de bario, en el rango donde se iba a medir la muestra, que luego 
usará el equipo en el procesado del espectro de la muestra para corregir la línea base.  
 
3.3.8. Espectroscopía Laser Raman (LSR).  
En general, la espectroscopía Raman puede ser complementaria a la 
espectroscopía IR, ya que nos da también información sobre los niveles de energía 
vibracional y rotacional de una molécula.  
En la espectroscopía Raman se estudia la energía dispersada por las moléculas 
cuando son irradiadas por un haz de radiación electromagnética de longitudes de onda 
en el rango del IR. La componente inelástica de la dispersión es la que proporciona el 
espectro Raman, mientras que la componente elástica, conocida como dispersión de 
Rayleigh, no contribuye al espectro Raman.  
Como resultado de la colisión, la energía vibracional o rotacional de la molécula 
se modifica una cantidad ∆Em:  
∆𝐸𝑚 = ℎ · 𝜈𝑖 − ℎ · 𝜈𝑑 = ℎ(𝜈𝑖 − 𝜈𝑑) = ℎ · 𝜈𝑚 
Donde ℎ · 𝜈𝑖 es la energía del fotón incidente, y ℎ · 𝜈𝑑 corresponde a la energía 
del fotón dispersado.  
Cuando una radiación de frecuencia 𝜈𝑖 incide sobre una molécula, ésta pasa de 
uno de sus estados vibracionales fundamentales a otro superior o excitado, pero 
inmediatamente se relaja y pasa a un estado de energía inferior emitiendo un fotón, que 
llamaremos fotón dispersado, de frecuencia 𝜈𝑑. Si la molécula vuelve al mismo estado 
vibracional anterior a la colisión el fotón dispersado tendrá la misma energía que el fotón 
incidente (dispersión Rayleigh). También existe la probabilidad (aunque menor) de que 
la molécula vuelva a un estado vibracional diferente del de partida, emitiendo un fotón 
de menor energía que el incidente si pasa a un estado de menor energía superior al de 




partida (dispersión de Stokes), o emitiendo un fotón de mayor frecuencia que el 
incidente, si pasa a un estado de menor energía inferior al de partida (dispersión anti-
Stokes). En el primer caso se dice que la molécula ha ganado energía (∆Em es positivo), 
mientras que en el último caso la ha perdido (∆Em es negativo).  
Los espectros Raman se obtuvieron usando un espectrómetro inVia Renishaw 
equipado con un láser Renishaw HPNIR, a una longitud de onda de excitación de 514 nm 
(correspondiente a la luz verde visible en el espectro electromagnético) con una 
potencia de 15 mW. 
La muestra previamente molturada se coloca en un portamuestras de cuarzo, se 
pone bajo el microscopio, y se focaliza. Se fijan, mediante el software, las condiciones 
de medida del espectrofotómetro: resolución espectral de 2.5 cm-1, tiempo de 
integración de 20 s/espectro, y 50 barridos/espectro.  
Una vez hecho todo lo anterior se selecciona el laser a 514 nm y se procede a 
realizar la medida. Para cada muestra se adquieren varios espectros Raman en 
diferentes puntos, para determinar el grado de homogeneidad de la misma. La 
resolución espacial de cada análisis es alrededor de 0.4 µm.  
 
3.3.9. Espectroscopía EXAFS-XANES 
La espectroscopía XANES (X-ray Absorption Near Edge Structure) se basa en el 
análisis del espectro de energías de rayos-X absorbidas. Esta energía del haz de rayos X 
debe ser suficientemente alta para excitar un electrón de una capa interna del átomo al 
continuo, produciéndose el proceso de absorción que se caracteriza por la aparición de 
un salto en el espectro, que se denomina borde de absorción de las diferentes capas (K, 
L, M ...). 
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La espectroscopía XANES analiza la región que comprende la parte anterior y 
hasta aproximadamente 50 meV por encima del borde de absorción, hasta la zona EXAFS 
(Extended X-ray Absorption Fine Structure). Esta radiación EXAFS se da cuando el 
electrón es expulsado del átomo y la naturaleza ondulatoria del mismo hace que existan 
interacciones con las nubes electrónicas de los átomos vecinos, dando lugar a 
oscilaciones en el espectro.  
Del análisis de la modulación de la absorción (espectroscopía EXAFS) se puede 
obtener información sobre distancias de enlaces y entornos de coordinación 
(información estructural). Por otra parte,  la espectroscopía XANES se emplea 
principalmente para el estudio de los estados de oxidación de los diferentes elementos 
de una muestra. 
Para la presente tesis se han realizado los análisis de EXAFS-XANES en el 
Sincrotrón de ALBA (Cerdanyola del Vallès, España). El Sincrotrón ALBA es un complejo 
de aceleradores de electrones que producen luz de sincrotrón con el objetivo de 
visualizar la estructura atómica y molecular de los catalizadores. Para el tratamiento de 
los datos se han empleado los programas Athena (XANES) y Artemis (EXAFS). 
  





3.4. Ensayos catalíticos. 
3.4.1. Sistema de reacción. 
El sistema de reacción que se ha utilizado durante la realización de la presente 
tesis se puede observar en la Figura 3. 5.  
El reactor empleado, para la determinación de la actividad catalítica, es de cuarzo 
de lecho fijo a presión atmosférica con una longitud de 300 mm, un diámetro interno de 
18 mm y externo de 22 mm. En el interior del reactor se encuentra una placa porosa 
sobre la que se dispone el catalizador. Hasta esta placa llega una vaina para que 
contenga el termopar tipo K colocado en el lecho del catalizador con el fin de observar 
la temperatura de reacción en el lecho y poder controlar el perfil de temperaturas a lo 
largo del reactor. En los peores casos se observó una diferencia de 1⁰C a lo largo del 
lecho catalítico. El reactor se calienta con un horno que dispone de una resistencia que 
es la encargada de suministrar el calor y que también dispone de un termopar con la 
finalidad de controlar la temperatura del horno. 
Los gases de reacción empleados (helio, oxígeno, etano, propano, tolueno en 
helio) provienen de balas a presión. Los gases se introducen por la parte superior del 
reactor pasan a través del lecho catalítico y la salida del reactor se conecta al 
cromatógrafo de gases. Todas las conducciones se calientan con mantas calefactoras a 
150⁰C. En alguna reacción se ha alimentado agua con una bomba perfusora conectada 
a la entrada del reactor.




Figura 3. 5. Esquema del sistema de reacción empleado. 




Todos los catalizadores empleados se prensaron y tamizaron para obtener un tamaño 
de partícula entre 0,25 y 0,50 mm.  
En un experimento típico para la reacción de oxidación total de tolueno, el rango de 
temperatura típica empleada oscila entre 100 y 500⁰C. La alimentación consistió en una 
mezcla de 1000vppm de tolueno en aire sintético, (20% O2 y 80% He) y/o vapor de agua al 4 o 
10% y/o CO2 al 0,2%, con una velocidad espacial (GHSV) estándar de 30000h-1 aunque también 
se han empleado otras de 750 a 300000h-1. 
Para la reacción de oxidación total de propano, la temperatura típica empleada oscila 
entre 100 y 500⁰C. La alimentación consistió en una mezcla de 8000 vppm de propano en aire 
con un caudal total de 100 ml/min y una cantidad de catalizador para dar una velocidad 
espacial de gas (GHSV) de 40000 h-1 (condiciones estándar). Para reacciones que usan bajo 
GHSV se empleó un reactor diferente con un diámetro mayor (1,5 '') y con un control extensivo 
de la temperatura del lecho catalítico. Por lo tanto, se usaron GHSV en el rango de 1000 a 
40000 h-1. 
La Tabla 3. 1 muestra los principales detalles experimentales para la reacción de 
oxidación total de COVs. 
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Tabla 3. 1. Datos experimentales para la reacción de oxidación total de COVs. 
Datos experimentales Oxidación Total 
Material del reactor  Cuarzo 
Longitud del reactor  300 mm  
Distancia entre la parte superior y el lecho 
catalítico del reactor  
170 mm 
Diámetro interior del reactor  18 mm 
Diámetro exterior del reactor 22 mm 
Tamaño de partícula del catalizador  0.25-0.50 mm 
Dilución empleada carburo de silicio 






1000vppm tolueno en aire  
 
8000 vppm de propano en aire 






Flujos totales  25-100 ml / min. 
Peso del catalizador empleado  20-250 mg 
 
En un experimento típico para la reacción de deshidrogenación oxidativa de etano, se 
empleó un rango de temperaturas de 300 a 500⁰C, especialmente 450°C. La alimentación 
consistió habitualmente en una mezcla de C2H6/O2/He con una relación molar de 3/1/26, 
aunque en experimentos particulares se modificaron. Los flujos totales utilizados variaron 
desde 25 hasta 100 ml/min y las masas de catalizador usadas se variaron entre 20 y 500 mg. 
Las muestras se introdujeron en el reactor diluido con carburo de silicio con el fin de mantener 








La siguiente Tabla 3.2 muestra los principales detalles experimentales para la reacción 
de deshidrogenación oxidativa de etano. 
Tabla 3.2. Datos experimentales para la reacción de deshidrogenación oxidativa de etano. 
Datos experimentales Deshidrogenación oxidativa 
Material del reactor  Cuarzo 
Longitud del reactor  300 mm  
Distancia entre la parte superior y el lecho catalítico del 
reactor  
170 mm 
Diámetro interior del reactor  8 mm 
Longitud del lecho catalítico  10 mm 
Tamaño de partícula del catalizador  0.25-0.50 mm 
Dilución empleada carburo de silicio 
Alimentar C2H6/O2/ He (constante en todos los experimentos)  relación molar 3/1/26 
Temperatura de reacción estudiada  200-500⁰C (principalmente 
450⁰C) 
Flujos totales  25-100 ml / min. 
Peso del catalizador empleado  20-500 mg 
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3.4.2. Descripción de un experimento. 
Los ensayos catalíticos se han llevado a cabo a presión atmosférica variando la 
temperatura de reacción. A continuación, se muestran los distintos pasos que se realizan en 
un experimento estándar. 
1. Se prepara el catalizador. Para ello, se prensa, moltura y tamiza para obtener un 
tamaño de partícula entre 0.25 y 0.50 mm. 
2. Se carga el reactor con las cantidades de catalizador y carburo de silicio adecuadas 
y se monta en el sistema. 
3. Se hace pasar la alimentación. Para ello, se abren las balas y se insertan los caudales 
deseados de los diferentes gases (helio, oxígeno e hidrocarburo) para que pasen por 
el sistema.  
4. Se enciende el horno y se va aumentando la temperatura lentamente a la primera 
temperatura de reacción. Se enciende el precalentador y, si es necesario, se 
enciende el postcalentador. 
5. Si tenemos que alimentar agua deberemos esperar a que la temperatura sea 
suficiente para que se mantenga en estado vapor. 
6. Una vez alcanzada la temperatura, se debe esperar a que el sistema se estabilice y 
alcance el estado estacionario al menos una hora. 
7. La corriente gaseosa se analiza en línea por cromatografía gaseosa, tal como se 
explica más adelante. 
8. Una vez analizada se va aumentando la temperatura manteniendo la alimentación. 
Se debe esperar a que se estabilice el sistema. 
9. Para obtener distintos tiempos de contacto o bien se varía el caudal total 
manteniendo la relación molar de la alimentación, o bien se varía la carga del 
catalizador. 
10. Se realizaron experimentos en blanco, en un reactor vacío, hasta 500⁰C mostrando 
una conversión insignificante en todos los casos.  




3.4.3. Análisis de los productos de reacción. 
Para ambas reacciones, los reactivos y los productos de reacción se analizan en línea 
por cromatografía de gases. Se ha empleado un cromatógrafo Agilent 7890A, equipado con 
un detector de conductividad térmica (TCD). Para la separación de los compuestos se utiliza 
un sistema de válvulas de inyección, como se puede ver en la Figura 3.7, y dos columnas 
cromatográficas: 
i) Porapak Q de 3 metros y diámetro externo de 1/8”, con esta columna se 
consigue separar CO2, agua e hidrocarburos. 
ii) Tamiz molecular 5A de 2.5 metros y diámetro externo de 1/8”, con esta 
columna se consigue separar O2, N2 y CO. 
Las dos columnas se disponen en serie, de modo que la muestra a analizar entra 
primero en la columna Porapak Q con el accionamiento de la válvula 3 y posteriormente puede 
ir al detector o a la columna Tamiz molecular 5 A para ir luego al detector dependiendo de la 
posición de la válvula 2. El gas portador, gas que arrastra la muestra a través de las columnas, 
es helio con un caudal de 20ml/min. La temperatura del detector y del inyector se mantuvo 
en 250⁰C. Para una mejor separación de los compuestos, se ha establecido una rampa de 
temperaturas en el horno del cromatógrafo para la eliminación de tolueno (Figura 3. 6) y para 
el resto de reacciones se establece una isoterma a 80⁰C. Las condiciones de análisis del 
cromatógrafo se muestran en la Tabla 3. 3. 
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Tabla 3. 3. Condiciones de análisis para ambas reacciones de oxidación. 
Tiempo (min) Válvulas Columnas en funcionamiento 
0.01 3 On PQ 
0.02 2 Off PQ + TM5A 
0.30 3 Off PQ + TM5A 
1.50 2 On PQ 
8.00 2 Off PQ + TM5A 
15.20 2 On PQ 
 
 
Figura 3.7. Esquema del sistema de inyección (funcionamiento del cromatógrafo de gases). 
 
La separación por cromatografía gaseosa se fundamenta en que los compuestos 
tienen diferente velocidad de difusión a través de la columna cromatográfica, por lo que 
cada compuesto sale a un tiempo diferente denominado tiempo de retención. Una vez 
el compuesto ha atravesado la columna llega al detector TCD que lo detecta y emite una 
señal que es proporcional a la cantidad del componente en la muestra. Esta señal se 




muestra en forma de pico en el ordenador, el pico se integra y el área de pico nos 
determina la cantidad de compuesto. Para relacionar la concentración de un 
componente con el área de un pico se necesita un factor de corrección, que se denomina 
factor de respuesta. Los factores de respuesta dependen del detector utilizado, sin 
embargo, son prácticamente independientes del tipo y caudal del gas portador, de la 
presión, temperatura y concentración del producto. Algunos factores de respuesta de 
los compuestos empleados se observan en la Tabla 3. 4. 
Ci= Ai / Fi 
donde:  
 Ci es la concentración del compuesto i. 
Ai es el área encerrada bajo el pico correspondiente al compuesto i. 
Fi es el factor de respuesta del compuesto i. 
Tabla 3. 4. Tiempos de retención y factores de respuesta en las condiciones del cromatógrafo 
de los compuestos estudiados. 
Compuestos Tiempo de retención (min) Factor de repuesta 
CO2 1.7 0.80 
Eteno 2.6 0.79 
Etano 3.2 0.82 
O2 10.1 0.51 
CO 13.7 0.71 
Propano 6.2 1.00 
Tolueno 27.1 1.80 
 
Se realizaron ensayos en blanco, en ausencia de catalizador (con y sin CSi) que 
no mostraron conversión en el intervalo de temperaturas de reacción empleado. A 
continuación, se encuentra una breve explicación de cómo se han realizado los cálculos.    





3.4.4. Cálculo de la conversión, selectividad y rendimiento. 
La conversión de un compuesto es el número de moles del compuesto 
reaccionados por cada mol de dicho componente presentes inicialmente. Bajo se 
muestra el caso particular de la DHO de etano. 
𝑋𝑗 =
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 j ; se refiere al reactivo. 
i ; se refiere a producto de reacción. 
 Ai ; área del pico correspondiente al compuesto i. 
 Xj ; es la conversión del reactivo j. 
 ωi ; es el número de átomos de carbono que hay en la fórmula molecular 
de i. 
La selectividad a un producto con respecto al reactivo es la proporción del 
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 Sj ; es la selectividad al producto i respecto del reactivo j. 
El rendimiento a un producto respecto del reactivo es la proporción inicial del 













 =   𝑋𝑗  ∙   𝑆𝑖𝑗 
donde: 
 Rij ; es el rendimiento al producto i respecto del reactivo j. 
El tiempo de contacto (τ) nos da información sobre el tiempo que tarda el 
alimento en atravesar el lecho catalítico. 
𝜏 = 𝑊 𝐹⁄  
donde: 
 W ; masa del catalizador (gramos).  
 F ; caudal molar del hidrocarburo en la mezcla reactantes (moles/h). 
 
Para la reacción de oxidación total, las diferencias entre las concentraciones de 
entrada y salida se usaron para calcular los datos de conversión. Para corroborar estos 
datos, se utilizó el área cromatográfica de CO2 como referencia comparativa con la 
alimentación. Estos dos procedimientos nos llevan a ajustar el balance de carbono con 




una precisión de ± 2% para la oxidación de propano y ± 4% para la oxidación de tolueno 
cuando se alcanza una conversión superior al 20%  y de ±10% a baja concentración de 
tolueno. 
Para la reacción de deshidrogenación oxidativa, los principales productos de 
reacción detectados independientemente de los catalizadores probados fueron el 
etileno y el dióxido de carbono. También se identificó CO, pero generalmente con baja 
selectividad (<1%). El balance de carbono mostró una alta precisión (± 3%) en todos los 
experimentos realizados. 
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4. Eliminación de 
hidrocarburos por oxidación 
total empleando catalizadores 










4.1. Catalizadores basados en óxido de hierro para la eliminación por oxidación 
total de compuestos orgánicos volátiles. 
Los catalizadores más ampliamente empleados en la eliminación de compuestos 
orgánicos volátiles (COVs) por oxidación total presentan en su composición una cierta 
cantidad de metales nobles, en particular paladio y platino. Estos elementos (Pt, Pd) 
presentan el inconveniente de su alto precio, por lo que es interesante maximizar la 
posible área de contacto del reactivo con los centros metálicos, minimizando la cantidad 
de metal noble. La posible sustitución de metales nobles por metales no-nobles más 
baratos supondría una interesante alternativa y un abaratamiento del catalizador 
resultante. Entre los óxidos de metales no-nobles que se han descrito como más 
reactivos se pueden destacar los óxidos de manganeso, cobalto, níquel, cobre y hierro. 
Estructuras particulares multimetálicas como las perovskitas también presentan una 
alta capacidad de activar hidrocarburos a temperaturas relativamente bajas sin 
necesidad de contener metales nobles.  
Los óxidos de hierro presentan una reactividad elevada y tienen la ventaja de su 
alta disponibilidad, su bajo precio y su benignidad desde un punto de vista 
medioambiental. En la siguiente Tabla 4.1  se muestra el precio comparativo de una serie 
de reactivos standard de hierro, paladio y platino. Aunque una comparación directa es 
difícil, pues se tienen que tener en cuenta diferentes factores (fluctuación de precios, 
pureza del compuesto, tamaño del envase…), se puede observar que el precio de los 
reactivos de hierro es aproximadamente tres órdenes de magnitud inferior al de platino 
o paladio. Por tanto, el uso de un catalizador basado en hierro no requiere ser tan 
reactivo como los de metales nobles para ser competitivo. 
  





Tabla 4.1. Reactivos típicos empleados para la síntesis de catalizadores con hierro, 







Precio para 1 g 
de reactivo 
Fe(NO3)3.9H2O > 98% 216828-1KG 1000 138 0.14 
FeCl3 > 97% 157740-1KG 1000 50.1 0.050 
Pd(NO3)2. xH2O 205761-10G 10 584 58 
PdCl2 76050-25G 25 1210 48 
[Pt(NH3)4](NO3)2 482293-1G 1 245 245 
PtCl2 (73%Pt) 8245660500 0.5 154 308 
PtCl4 (57.5%Pt) 8073470005 5 514 103 
 a Reactivos de Sigma-Aldrich Merck con datos tomados el 05/06/2020 [1].  
 
Como se ha comentado anteriormente, el óxido de hierro es una opción 
interesante para la oxidación total de compuestos orgánicos volátiles. Por ejemplo, se 
ha mostrado muy activo en la oxidación de metano, aunque presenta el inconveniente 
de su facilidad para desactivarse debido a la sinterización si los parámetros de síntesis 
no están controlados [2].  
En cuanto a la reactividad de las especies de óxido de hierro no hay un consenso 
general. Sazonov y col. [3] observaron que la velocidad de reacción en la oxidación de 
metano de una serie de catalizadores basados en óxidos de hierro dependía casi 
linealmente de la cantidad de hierro. Esta observación sugiere que diferentes especies 
de óxido de hierro dispersas sobre un soporte con mayor o menor grado de agregación 
y/o coordinación así como óxidos de hierro con un tamaño de cristal distinto presentan 
una reactividad intrínseca muy similar.  
Por el contrario, Zhang y col. observaron en la oxidación de tolueno sobre 
catalizadores de hierro soportados sobre sílice mesoporosa con estructura SBA-15 que 
las especies de óxido de hierro con mayor nivel de dispersión eran más reducibles que 
las especies agregadas y, esta mejor dispersión, se relacionó con una mayor actividad 
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catalítica [4]. En otro estudio, usando óxido de hierro soportado sobre sílice en la 
oxidación total de formaldehído se llegó a conclusiones similares [5]. Así, se observó que 
la actividad catalítica aumentaba con la carga de hierro, pero la velocidad de reacción 
por centro activo de hierro disminuía. Estos resultados sugieren que la dispersión es un 
factor determinante para lograr altas conversiones.  
Otro aspecto positivo de los catalizadores de óxido de hierro es su alta 
selectividad hacia CO2, con lo que la formación de subproductos que en ocasiones 
pueden presentar un carácter tóxico es muy baja. En otro trabajo, Kim y col. [6] 
estudiaron el comportamiento catalítico de catalizadores de Fe2O3 soportados en 
alúmina mesoporosa para la oxidación total de tolueno. Estos catalizadores se 
prepararon siguiendo un método CVD (chemical vapor deposition) regulando la 
temperatura con el objeto de incorporar el óxido de hierro en los mesoporos de la 
alúmina mesoporosa sin bloquearlos. De esta manera se obtuvieron pequeños cristales 
de óxido de hierro que produjeron conversiones de tolueno altas y estables a baja 
temperatura. Se pudo observar también que la adición de humedad a la alimentación 
apenas tuvo impacto negativo. El comportamiento catalítico de estos catalizadores de 
hierro se comparó con el de un catalizador similar sintetizado con níquel. Los resultados 
obtenidos mostraron un mejor comportamiento de los catalizadores de hierro que el 
catalizador de níquel no sólo en cuanto a su mayor actividad catalítica si no también en 
cuanto a su tolerancia al agua y a la selectividad a CO2. Así, en el caso de los catalizadores 
con hierro la selectividad a CO2 fue o del 100% o muy próxima a ese valor mientras que 
en el catalizador de níquel se formaron también diversos productos de oxidación parcial.  
En los trabajos expuestos hasta ahora Fe2O3 ha sido la fase cristalina principal. 
En el trabajo llevado a cabo por Cheng y col. [7] se estudió la oxidación total de tolueno 
empleando catalizadores basados en Fe3O4. Aparte de una reactividad apreciable 
también se volvió a demostrar una gran afinidad por la formación de CO2, con 
selectividades del 100% o muy próximas. Indicar que este trabajo cuenta con la 
característica adicional de la aplicación de radiación microondas durante los ensayos 
catalíticos.  




En otro trabajo se estudió la oxidación total de tolueno con catalizadores de 
óxido de hierro soportado en arcillas ricas en montmorillonita [8]. Aunque la reactividad 
global de estos catalizadores soportados no fue muy elevada sí que presentaban mayor 
actividad que un catalizador estándar de óxido de hierro sin soportar. En este artículo 
se observó que los catalizadores más activos eran los que presentaban una mayor 
exposición de los centros activos de hierro aunque no se relacionó la reactividad con 
ninguna especies de hierro en particular. 
Como se ha comentado con anterioridad, los óxidos de hierro presentan una alta 
reactividad entre los óxidos de metales no nobles. Sin embargo, y aunque depende de 
muchos factores (el hidrocarburo alimentado, la concentración, la presencia simultánea 
de otros compuestos) los óxidos de metales no nobles más reactivos suelen ser los 
óxidos de manganeso (en sus formas Mn2O3 y Mn3O4) y de cobalto (en su forma Co3O4). 
Por ejemplo, en la referencia [9] se estudió una serie de óxidos metálicos como 
catalizadores en la oxidación total de alcanos ligeros. El catalizador de óxido de cobalto 
resultó ser el más activo, seguido del de manganeso. En ese mismo trabajo se mostró 
que un óxido de hierro (Fe2O3) era más reactivo que el óxido de cerio, que es uno de los 
componentes principales en muchos catalizadores comerciales de oxidación total. 
Un aspecto interesante del óxido de hierro es que puede actuar como un 
eficiente promotor, por ejemplo, de óxido de manganeso. En este sentido, la actividad 
catalítica obtenida por un óxido de manganeso óptimo en la oxidación total de tolueno 
se pudo aumentar añadiendo una cierta cantidad de hierro. La mejora catalítica se 
relacionó con la formación de una solución sólida de Fe2O3 - Mn2O3 en el que se produce 
un cambio de la estructura cúbica de Mn2O3, de modo que una proporción de Mn3 + se 
reemplaza por iones Fe3 + más pequeños. En estos materiales, la existencia de defectos 
estructurales favorece la adsorción de oxígeno. Estas especies de oxígeno son muy 
reactivas y mejoran notablemente la actividad catalítica para la combustión de tolueno 
[10]. Un efecto similar se pudo observar en [11]. También se ha visto el positivo efecto 
del hierro en catalizadores de cobalto y cobre para la oxidación de tolueno [12]. El 
catalizador óptimo presenta una composición Cu:Co:Fe = 1:2:1 (relación atmicoa). Este 
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buen comportamiento se ha relacionado con la presencia de mucha superficie de 
contacto entre las distintas fases y de vacantes superficiales.  
La temperatura de calcinación del óxido de hierro influye mucho en la reactividad 
ya que altas temperaturas dan lugar a la sinterización de las partículas. Este mayor 
tamaño de cristal con la consecuente disminución del área superficial suele dar lugar a 
desempeños catalíticos muy pobres en términos de actividad (e incluso en ocasiones en 
la estabilidad). Así, como el metano presenta enlaces C-H muy fuertes, su reactividad es 
muy baja por lo que para su transformación se requieren condiciones severas, por 
ejemplo altas temperaturas de reacción. Para poder trabajar de una manera estable a 
temperaturas elevadas la temperatura a la que se debe calcinar el catalizador debe ser 
mayor a la temperatura máxima de trabajo. Al ser el metano poco reactivo, la 
temperatura de reacción para su transformación completa debe ser alta y 
consecuentemente su temperatura de activación, lo cual supone una baja reactividad. 
Por tanto, el óxido de hierro no parece ser un material adecuado para la eliminación de 
metano. Sin embargo, sí lo puede ser para la combustión de propano o de tolueno, que 
son considerablemente más reactivos que el metano con lo que se puede operar a 
temperaturas más bajas evitando la sinterización. De hecho, Baldi y col. [13] y Kobayashi 
y col [5] demostraron que el óxido de hierro presenta una alta reactividad en la oxidación 
de propano y propeno a bajas temperaturas.   
En los próximos subapartados se mostrarán diferentes tipos de catalizadores de 
hierro con un potencial interesante para la oxidación total. Inicialmente se realizó un 
trabajo en el que se estudiaron una serie de óxidos de hierro másicos sin soportar con 
una misma fase cristalina (Fe2O3 hematita) preparados por distintos métodos. Se 
obtuvieron diferentes catalizadores con distinto grado de orden, características 
superficiales y superficie específica. Con estos catalizadores se estudió la eliminación de 
propano y de tolueno por oxidación total. En un segundo estudio se prepararon 
catalizadores de óxidos de hierro también másicos con fases puras o como mezclas de 
Fe2O3 y Fe3O4 sintetizados por métodos hidrotermales y solvotermales con bajo impacto 
ambiental. Estos materiales se probaron en la eliminación de tolueno. 




En el siguiente trabajo se muestra el comportamiento catalítico de una serie de 
óxidos de hierro soportados. En concreto, se estudiaron como soportes materiales 
mayoritariamente silícicos. Así, se prepararon catalizadores de óxido de hierro 
soportados sobre sílice amorfa estándar y heteroestructuras de arcillas pilareadas. Estos 
catalizadores se probaron en la oxidación total de tolueno. Dependiendo de las 
características del soporte se obtuvieron partículas de óxidos de hierro con diferentes 
características, lo cual definió su comportamiento catalítico. En el artículo incluido a 
continuación también se mostrará el comportamiento catalítico de estos materiales en 
la oxidación selectiva de H2S a S elemental, otro proceso muy interesante desde un 
punto de vista medioambiental aunque no está directamente ligado con la temática de 
la presente tesis doctoral. 
Finalmente se estudió una serie de materiales derivados de lodos férricos. Así, se 
emplearon distintos lodos que contenían diversos elementos pero con una alta 
concentración de hierro. Estos lodos férricos se aislaron en una planta potabilizadora de 
agua y se testaron como catalizadores para la eliminación total de propano y tolueno 
por oxidación total. Además, estos lodos se emplearon también como soporte de 
platino, testándose en las mismas reacciones.  




4.2. Óxidos de hierro másicos basados en α-Fe2O3. 
En este capítulo se estudia la oxidación total de dos COVs representativos, 
propano y tolueno, utilizando catalizadores másicos con estructura -Fe2O3.  
El objetivo de este apartado es incrementar la reactividad de catalizadores de 
óxido de hierro estándar y comerciales mediante la preparación de materiales de alta 
área con buenas propiedades superficiales. Para ello, se han utilizado diferentes 
métodos de preparación para la obtención de materiales mesoporosos con diferentes 
características.  
En la primera ruta de síntesis de óxido de hierro se utilizó ácido oxálico como 
agente precipitante. Con la segunda ruta se han preparado materiales mesoporosos con 
diferentes grados de orden mediante nanocasting; para ello se ha usado un template 
silícico mesoporoso con estructura KIT-6. A efectos comparativos, se han probado un 
óxido de hierro comercial y un óxido de hierro simple preparado por evaporación de una 
disolución acuosa de nitrato de hierro seguido por una calcinación. 
En la siguiente Tabla 4.2 se muestran los óxidos de hierro probados en la 
oxidación de propano y tolueno, indicando la nomenclatura empleada. 
Tabla 4.2. Óxidos de hierro preparados en la oxidación de propano y tolueno 
Catalizador Características 
Fe-0 Óxido de hierro comercial, suministrado por Panreac 
Fe-A Evaporación de disolución acuosa de nitrato de hierro y 
calcinación en aire 
Fe-B Óxido de hierro preparado usando ácido oxálico como agente 
precipitante 
Fe-C Preparación por Nanocasting. Lavado agua 
Fe-D Preparación por Nanocasting. Lavado agua/etanol 
 




Estos catalizadores se han caracterizado por varias técnicas fisicoquímicas: XRD, 
adsorción de N2, TPR, XPS, TEM, HR-TEM, SAED y EDX.  
A continuación, se muestran los resultados obtenidos en cada una de las técnicas 
de caracterización comentadas para los catalizadores preparados y la actividad catalítica 
de estos para las dos moléculas modelo. 
 
4.2.1. Caracterización de catalizadores. 
La Figura 4.1 muestra las isotermas de adsorción para los diferentes 
catalizadores de óxido de hierro. La isoterma de adsorción del catalizador Fe-A es típica 
de materiales nanocristalinos. Las isotermas de los catalizadores Fe-B, Fe-C y Fe-D son 
intermedias entre las tipo II y tipo IV, con diferentes contribuciones de equilibrio entre 
la mesoporosidad inter e intrapartícula. Además, se puede observar una pequeña 
mesoporosidad para la muestra de Fe-C. 
 
Figura 4.1. Isotermas de adsorción para los catalizadores de óxido de hierro preparados por 
diferentes métodos. 
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Para los catalizadores Fe-B y Fe-D, el aumento en la pendiente alrededor de 0.4 
se puede asignar a la condensación capilar, típica de los materiales mesoporosos con 
sistemas de poros intrapartículares, mientras que el aumento adicional a presiones 
relativas más altas indica una alta porosidad entre partículas. La porosidad 
intrapartícular es más notable para la muestra Fe-D. En consecuencia, la distribución del 
tamaño de poro de los catalizadores Fe-B y Fe-D muestra diferentes perfiles. Así, se 
observa una distribución más amplia del tamaño de poro entre 4 y 50 nm, alrededor de 
17 nm, para la muestra mesoporosa formada por agregación de nanopartículas (Fe-B), 
mientras que la muestra preparada por nanocasting (Fe-D) muestra una distribución de 
diámetro de poro más estrecha, entre 4 y 15 nm (Figura 4.2).  
 
Figura 4.2. Distribución de poro del catalizador Fe-D. 
 
Para esta muestra, la adsorción máxima aparece alrededor de 10 nm. Por lo 
tanto, el proceso de nanocasting ha dado lugar a tamaños de poro medios 2-3 veces 
más altos que los esperados para una réplica de la sílice KIT-6. Esto puede vincularse al 
hecho de que la formación de puentes cristalinos entre partículas no se logra 
completamente. Esta disposición podría explicar la ausencia de ordenamiento de 
mesoestructura observado por difracción de rayos X de bajo ángulo para la muestra de 
Fe-D (ver Figura 4.3). 






Figura 4.3. Patrones de DRX para catalizadores de óxidos de hierro. También se ha incluido el 
patrón DRX de bajo ángulo para Fe-D. 
 
La Figura 4.3 muestra los patrones de DRX de los catalizadores sintetizados. La 
única fase de hierro identificada en todos los casos fue hematita romboédrica, -Fe2O3 
(JCPDS: 33-0664). No se detectaron picos de difracción relacionados con otras fases que 
contuvieran hierro. 
La Tabla 4.3 muestra las características fisicoquímicas de los catalizadores de 
óxido de hierro másicos. Dependiendo del método de preparación, las áreas 
superficiales de los catalizadores másicos varían entre 26 m2 g-1 y 208 m2 g-1, a pesar de 
haber sido tratados térmicamente a la misma temperatura. El catalizador 
nanoparticulado, Fe-A, presenta un área superficial de 26 m2 g-1, mientras que el 
catalizador preparado con ácido oxálico como agente de dispersión, Fe-B, muestra una 
superficie específica notable de 71 m2 g-1, consistente con la presencia de mesoporos 
formados por la agregación de nanocristales de óxido de hierro. El catalizador Fe-C 
preparado utilizando una ruta de nanocasting tiene una superficie de 53 m2 g-1. Este 
valor bajo indica un proceso de replicación parcial para esta muestra. Finalmente, el 
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catalizador Fe-D presenta una elevada área superficial (208 m2 g-1), siendo una de las 
mayores descritas para materiales mesoporosos Fe2O3 preparados por nanocasting [14]. 
El volumen de mesoporo de los catalizadores se muestran en la Tabla 4.3. Como se 
esperaba, Fe-D es el catalizador con el mayor volumen de mesoporo, mientras que la 
muestra Fe-B presenta un valor intermedio entre las sintetizadas por nanocasting. 
 
Tabla 4.3.Características fisicoquímicas de los catalizadores másicos de óxidos de hierro. 
Catalizador  Si/Fea SBET VMESO Fe2O3  TPR resultados 




Fe-0 Comercial <0.001 3.3 0.01 61.1 19.07 377/618 
Fe-A Nanoparticulas <0.001 26 0.05 28.6 19.61 315/504 
Fe-B No ordenado <0.001 71 0.20 11.1 19.02 298/470 
Fe-C Nanocasting  
baja área 
0.036 53 0.10 19.5 19.44 370/662 
Fe-D Nanocasting 
alta área 
<0.01 208 0.38 Muy 
baja 
18.61 376/649 
a Relación Si/Fe en peso debido a la sílice no eliminada; b estimado a través de los patrones XRD 
por la ecuación de Scherrer;  c T1ermax representa la temperatura del primer máximo y TMC la 
temperatura a la que se alcanza el consumo máximo de hidrógeno. 
 
La Figura 4.4 muestra los perfiles de TPR de los catalizadores de óxido de hierro 
másicos. Como se puede ver, la forma de los perfiles es similar para todos ellos, pero las 
reducciones tienen lugar a diferentes temperaturas. Además, se observan valores de 
consumo de hidrógeno similares en todos los casos, muy cercanos a los valores teóricos 
(18.9 mmol / g), correspondientes a la reducción de Fe2O3 a Fe metálico. En todos los 
catalizadores se ha observado una primera banda de intensidad media con el máximo a 
300-370⁰C y una segunda banda intensa a 400-600⁰C que presenta dos máximos. Estos 
perfiles se han relacionado con las siguientes transiciones [15,8]:  





3Fe2O3 + H2 → 2Fe3O4 + H2O 
Fe3O4 + H2 → 3FeO + H2O  
FeO + H2 → Fe0 + H2O  
 
 
Figura 4.4. Reducción a temperatura programada de los catalizadores de óxido de hierro másicos. 
 
En el óxido de hierro preparado con ácido oxálico (Fe-B) y el óxido de hierro 
nanoparticulado (Fe-A) las reducciones se producen a temperaturas más bajas, mientras 
que en las preparadas mediante nanocasting, las reducciones cambian a valores más 
altos. Así, el máximo de la primera banda para Fe-A y Fe-B ocurre a aproximadamente 
300⁰C mientras que para los catalizadores de nanocasting aparece a aproximadamente 
370⁰C. Como se puede observar, no existe una relación entre el área superficial del 
catalizador y la reducibilidad. Por lo tanto, el papel de cada uno de estos parámetros en 
el rendimiento del catalizador se puede identificar por separado.  
        Resultados en la eliminación de VOCs. 
111 
 
Por otra parte, trabajos publicados previamente han mostrado que la 
temperatura de reducción de la primera banda (de -Fe2O3 a Fe3O4) está fuertemente 
influenciada por el área superficial del catalizador. Además, también se ha descrito que 
el aumento de los valores de área superficial mejora la reproducibilidad de los centros 
de oxidación de hierro [16]. Sin embargo, en este trabajose observa una tendencia 
diferente. Posiblemente, la formación de puentes nanocristalinos entre las 
nanopartículas de óxido de hierro, como los formados en la muestra Fe-D, influye 
negativamente en la reducibilidad, aunque se logra un notable aumento en el área 
superficial. 
 
Tabla 4.4. Análisis XPS de óxidos de hierro másicos. 
Muestra Señales de oxígeno detectadas O1s  Señales de hierro detectadas (eV) 
 Oα (eV) Oβ (eV) O/O (%)  2p3/2  satellite 
Fe-A 529.6 531.5 13  710.6  718.5 
Fe-B 529.8 531.9 13  710.6  718.8 
Fe-C 529.6 531.6 22  710.6  718.7 
Fe-D 529.8 531.7 25  710.7  719.0 
 
La superficie de los catalizadores se ha estudiado por XPS (Tabla 4.4). Debe 
indicarse que la posición de los picos de Fe2p1/2 y Fe2p3/2 y sus picos satélite son muy 
sensibles a los estados de oxidación del hierro.  





Figura 4.5. Espectros XPS Fe 2p para los catalizadores de óxido de hierro sintetizados (A) y 
deconvolución de la señal O1s (B). 
 
Para estas muestras, los picos de Fe 2p3/2 y 2p1/2 aparecieron a 710,8 eV y 724,4 
eV con un pico satélite a 718,8 eV. La separación del doblete 2p es 13.6 eV, (Figura 4.5A) 
un valor que es característico de Fe3+ en la estructura Fe2O3 [17, 18]. Por otro lado, las 
señales correspondientes al oxígeno (O1s) pueden desconvolucionarse en dos picos con 
energías de ligadura de 529.6 y 531.5 eV (Tabla 4.4, Figura 4.5B). Esto indica la presencia 
de oxígeno con al menos dos entornos químicos diferentes. Desafortunadamente, la 
asignación de estas especies de oxígeno es compleja. La energía de ligadura de 529-530 
eV, designada como Oα, es característica del oxígeno de red (O2-), y la energía de 
ligadura en la región de 531-533 eV, designada como Oβ, puede relacionarse con la 
presencia de defectos de oxígeno superficiales e iones oxígeno superficiales con baja 
coordinación. Además, puede haber una contribución al pico de 531-533 eV que se 
corresponden con grupos hidroxilo o carbonatos [19,20]. Así, los catalizadores 
compuestos de nanopartículas o preparados por precipitación presentan una mayor 
proporción de especies Oα (87%) que aquellos preparados por nanocasting (75-78%), 
donde la cantidad relativa de defectos de oxígeno (especies Oβ) para la adsorción de 
COV es mayor. 




Figura 4.6. Imágenes TEM típicas; (a,e) Fe-A, (b,f). Fe-B, (c,g) Fe-C y (d,h) Fe-D.  
 
La Figura 4.6 muestra imágenes representativas de TEM de los catalizadores de 
óxido de hierro sintetizados. Como podemos observar en las imágenes TEM, la muestra 
Fe-A (Figura 4.6, imágenes a y e) consiste en nanopartículas sin una forma bien definida 
y con un tamaño que varía entre 20 y 50 nm. La muestra Fe-B (Figura 4.6, imágenes b y 
f) presenta un aspecto completamente diferente ya que está formada por la alineación 
de agregados de nanopartículas de óxido de hierro; en este caso, el tamaño de las 
nanopartículas interconectadas es menor. De hecho, el análisis de más de 200 
nanopartículas mostró que el tamaño varía entre 20 y 35 nm de diámetro. También es 
de interés destacar que algunas áreas en el material contienen dominios de tamaño 
200x500 nm2. El catalizador Fe-C muestra un cambio significativo en el tamaño y la 
morfología del óxido de hierro (Figura 4.6, imágenes c y g). Así, se observan dos tipos de 
estructuras: i) una morfología mesoporosa parcialmente ordenada compuesta de 
pequeñas nanopartículas (6-8 nm de diámetro) y ii) aglomeraciones compactas 
compuestas de nanopartículas distribuidas al azar con un tamaño que varía de 20 a 55 
nm. 




Finalmente, el catalizador de Fe-D (Figura 4.6, imágenes d y h) muestra una 
estructura mesoporosa ordenada compuesta de nanopartículas uniformes unidas por 
puentes nanocristalinos. En consecuencia, el área superficial observada es 
notablemente más grande que la encontrada en la muestra Fe-C. El tamaño medio de 
partícula de la muestra de Fe-D (a partir del recuento de más de 200 partículas) es de 
aproximadamente (7 ± 1) nm, que es similar a la de las nanopartículas más pequeñas 
sintetizadas en la muestra Fe-C. De manera similar, la estructura de mesoporos 
observada en Fe-D es similar a la observada para Fe-C, pero en el caso de Fe-D no hay 
aglomeraciones aparentes de nanopartículas como ocurre en Fe-C. Las imágenes de 
HRTEM muestran que las nanopartículas de los catalizadores preparados por 
nanocasting (aproximadamente 6 nm de diámetro) están conectadas entre sí por 
puentes nanométricos con una longitud aproximadamente de 2 - 3 nm. 
Tanto el TEM de alta resolución (HRTEM) como el patrón de difracción de 
electrones del área seleccionada se utilizaron para obtener información estructural de 
las nanopartículas de óxido de hierro sintetizado. De hecho, el SAED insertado en la 
Figura 4.6a de la muestra Fe-A muestra un patrón característico de difracción de 
partículas policristalinas con manchas bien definidas distribuidas en al menos siete 
anillos de difracción. La distancia interplanar media medida a partir del patrón de 
difracción de electrones desde el centro al anillo exterior es la siguiente: 3.665, 2.670, 
2.535, 2.230, 2.080, 1.710 y 1.471 Å, correspondientes a los planos (110), (120), (-110 ), 
(220), (020), (132) y (130), respectivamente, que están indexados con estructura de 
Fe2O3 (JCPDS: 85-0599) con el grupo espacial R-3c: y están en congruencia con las 
medidas de DRX. La misma tendencia se ha observado para los otros catalizadores de 
óxido de hierro estudiados. 
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a.  b.  
Figura 4.7. Imágenes de alta resolución de partículas de α-Fe2O3, (a) Fe-C, (b) Fe-D. La figura 
insertada en (b) es el espectro correspondiente del EDX del área seleccionada. 
 
La estructura monocristalina de las nanopartículas también se confirma con la 
imagen TEM de alta resolución, como se muestra en la Figura 4.7 para los catalizadores 
Fe-C y Fe-D, lo que sugiere que las nanopartículas son monocristales. El análisis de EDX 
confirma la naturaleza de las nanopartículas. Se observa la presencia de O y Fe, y revela 
la presencia de una pequeña cantidad de Si en Fe-C y Fe-D, debido a la eliminación 
incompleta de sílice durante el método de preparación. 
 
4.2.2. Tests catalíticos. 
Los catalizadores se han probado en la oxidación total de propano y tolueno 
(Tabla 4.5). Para todos los catalizadores, el producto de reacción principal es CO2. En 
algunos casos en la oxidación de propano se observan bajas selectividades para 
propileno que disminuyen cuando la conversión aumenta. Queremos señalar que los 
rendimientos para el propileno nunca excedieron el 1%. La existencia de trazas de 
monóxido de carbono no puede descartarse. 





Figura 4.8. Variación de la conversión de propano (a) y tolueno (b) con la temperatura de reacción para 
los catalizadores de óxido de hierro preparados de manera diferente. Símbolos: (x) Fe-0, () Fe-A, () 
Fe-B, Fe-C (), Fe-D (). Nota: GHSV=30000h-1 , las condiciones de reacción se muestran en el texto. 
 
La Figura 4.8 muestra la variación de la conversión de propano (Figura 4.8a) y 
tolueno (Figura 4.8b) con la temperatura de reacción. Se observa una tendencia 
diferente para ambos hidrocarburos. El catalizador mesoporoso con paredes 
nanocristalinas (Fe-D) y el catalizador mesoporoso formado por agregación de 
nanocristales (Fe-B) son los catalizadores más activos para la combustión catalítica de 
tolueno y propano, respectivamente. La muestra Fe-C tiene la actividad más baja entre 
los catalizadores sintetizados, solo siendo mejor que el óxido de hierro comercial. El 
orden de actividad por gramo de catalizador para la oxidación de tolueno sigue la 
secuencia: Fe-D> Fe-B> Fe-A> Fe-C, mientras que para la oxidación de propano la 
secuencia es Fe-B> Fe-D> Fe-A> Fe-C. Así, para la oxidación de tolueno, se obtiene una 
conversión del 50% a 185⁰C (con el catalizador más ordenado, Fe-D) o a 230⁰C (con el 
catalizador Fe-C). De manera similar, para la oxidación de propano, se obtiene una 
conversión del 50% a 305⁰C (con el catalizador Fe-B) o a 370⁰C (con el catalizador Fe-C). 
 
 




Tabla 4.5. Propiedades catalíticas de los catalizadores de óxido de hierro. 



















Fe-0 255 305 - -  375 > 425 >>425 - - 
Fe-A 190 215 0.96 3.71  275 330 380 2.58 9.92 
Fe-B 180 210 2.70 3.80  255 305 350 7.61 10.91 
Fe-C 200 230 1.18 2.22  305 370 405 0.86 2.60 
Fe-D 155 185 11.46 5.51  265 315 370 5.06 2.43 
a Condiciones de reacción detalladas en la parte experimental. Actividad catalítica y actividad específica 
determinada a 175⁰C para la oxidación de tolueno y a 250⁰C para la oxidación de propano; b En 
ghydrocarbon kgcat-1 h-1; c actividad específica (actividad catalítica normalizada por área superficial) 
expresada como 105 ghydrocarbon m-2 h-1. 
 
Si la actividad se normaliza por el área superficial, la tendencia varía 
dependiendo de los hidrocarburos alimentados (Tabla 4.5). Por lo tanto, para la 
oxidación de propano los catalizadores preparados por nanocasting presentaron la 
actividad específica más baja y la secuencia fue: Fe-B ≥ Fe-A> Fe-C ≈ Fe-D. Sin embargo, 
en la oxidación con tolueno, la actividad normalizada por unidad de área superficial no 
es muy diferente entre los catalizadores, aunque el Fe-D resulta ser el más activo y la 
secuencia es: Fe-D> Fe-B, Fe-A> Fe-C. 
En resumen, se han sintetizado catalizadores Fe2O3 mesoporosos. Se ha 
preparado un catalizador mesoporoso formado por agregación de nanocristales, usando 
ácido oxálico como agente precipitante mediante una ruta de precipitación. Por otra 
parte, se ha preparado un material mesoporoso con paredes cristalinas mediante un 
método de nanocasting. En ambos casos, se ha observado una actividad notablemente 
más alta que con un óxido de hierro comercial. De hecho, la temperatura de reacción 
para obtener una conversión dada ha disminuido en los mejores casos 




aproximadamente 125-150⁰C en comparación con el catalizador comercial. El 
catalizador más activo para la oxidación de tolueno ha resultado ser el Fe2O3 
mesoporoso preparado por una ruta de nanocasting (Fe-D), mientras que el catalizador 
más activo para la oxidación de propano ha sido el catalizador mesoporoso formado por 
agregación de nanocristales (Fe-B) . 
La diferente actividad catalítica para la oxidación de COVs se puede explicar 
sobre la base de varios parámetros. Se observa que aunque el área superficial parece 
ser un parámetro clave para la combustión catalítica de tolueno, este parámetro no es 
determinante para la oxidación total de propano. De hecho, Fe-B muestra actividad 
catalítica en la oxidación de propano aproximadamente 10 veces más alta que la del 
catalizador parcialmente ordenado Fe-C, que presenta un área superficial comparable. 
Aún más, Fe-B es más activo que el catalizador altamente ordenado Fe-D, que tiene un 
área superficial tres veces mayor. Como se observó por TPR, el catalizador mesoporoso 
con paredes cristalinas presenta la menor reducibilidad. Por lo tanto, se puede suponer 
que la presencia de puentes intracristalinos entre las nanopartículas de óxidos de hierro, 
según lo observado por TEM, podría estabilizar la superficie del catalizador, lo que 
llevaría a la formación de especies de hierro difícilmente reducibles. La naturaleza 
específica de los centros activos responsables de la oxidación total de propano en los 
óxidos metálicos no se explica completamente; sin embargo, la actividad catalítica 
durante la oxidación total de parafinas ligeras, como el propano, está estrechamente 
relacionada con la reducción y la reoxidación de los centros activos del catalizador. Por 
lo tanto, varios autores [21-24] han demostrado que la oxidación de alcanos en óxidos 
metálicos tiene lugar a través de un mecanismo de Mars Van-Krevelen que involucra el 
oxígeno de red mediante un ciclo redox. 




Figura 4.9. Variación de la actividad específica para la oxidación de propano (determinada a 
250⁰C) o la oxidación de tolueno (determinada a 175⁰C) con la temperatura máxima del primer pico en 
los perfiles de TPR. Nota: actividad catalítica normalizada por área superficial expresada como 105 
ghydrocarbon m-2 h-1. Condiciones de reacción en el texto. 
 
Por consiguiente, en este capítulo se puede establecer una clara correlación en 
la oxidación total de propano entre la reducibilidad (cuantificada como la temperatura 
máxima de la primera banda de reducción) y la actividad catalítica normalizada por área 
superficial (Figura 4.9a), sugiriendo que la limitación en la oxidación de propano en 
óxidos de hierro es el paso de la reducción y esta reacción probablemente procede a 
través de un mecanismo redox o de Mars-Van Krevelen. De hecho, es bien conocido que 
para la oxidación de alcanos de cadena corta en óxidos metálicos a temperaturas 
superiores a 250⁰C una vez que tiene lugar la adsorción del hidrocarburo y la reducción 
del óxido metálico, la oxidación posterior suele ser considerablemente más rápida [25]. 
En el caso de la oxidación de tolueno, la actividad catalítica más alta por gramo 
de catalizador se ha logrado mediante el catalizador más ordenado, Fe-D, lo que indica 
que se puede considerar un mecanismo de combustión catalítica diferente para este 
compuesto. La Figura 4.9b muestra la variación de la actividad normalizada por área 
superficial y la reducibilidad del catalizador donde se ha podido observar una falta de 
correlación apreciándose algunas diferencias menores entre los distintos catalizadores, 




siendo el catalizador de Fe-D el que tiene la velocidad de reacción más alta por unidad 
de superficie específica. Este hecho podría estar relacionado con una mayor cantidad 
relativa de defectos de oxígeno para la adsorción de COVs como se observa por el 
análisis de XPS. De acuerdo con esto, Duran et al. [10] propusieron que la oxidación de 
tolueno en óxido de hierro y óxido de manganeso se produce a través de un mecanismo 
Rideal-Eley, en el que un compuesto adsorbido reacciona con otro reactivo que no ha 
sido adsorbido en la superficie del catalizador. Por lo tanto, en este caso, la importancia 
en la actividad catalítica tanto del área superficial como de la cantidad relativa de 
defectos de oxígeno para la adsorción de COV sería alta ya que habría más centros de 
adsorción disponibles, mientras que la reducibilidad no contribuiría tanto. De acuerdo 
con esto, las muestras de Fe-A y Fe-B muestran valores de velocidad de reacción más 
bajos por unidad de área superficial que el catalizador Fe-D ya que las primeras muestras 
muestran una menor cantidad relativa de defectos de oxígeno en la superficie que la 
última. Una cantidad relativa comparable de defectos superficiales de oxígeno para 
muestras de Fe-A y Fe-B podría explicar su actividad específica comparable a pesar de 
sus diferentes áreas superficiales. 
Otro estudio del mecanismo de reacción que incluya el uso de reactores de 
pulsos sería muy interesante ya que podría corroborar lo que se propone en el presente 
capítulo. Finalmente, vale la pena comentar que según los datos de TEM, la muestra de 
Fe-C exhibe una morfología no homogénea donde se observan nanopartículas de óxido 
de hierro másico junto con nanocristales ordenados mesoporosos. La presencia de estas 
nanopartículas podría bloquear el acceso de las moléculas de tolueno a los centros de 
adsorción, lo que lleva a niveles de conversión inferiores a los esperados teóricamente. 
No puede descartarse por completo que la presencia de sílice amorfa también esté 









Figura 4.10. Pruebas de estabilidad: a) Variación de la conversión de propano con la temperatura de 
reacción para el catalizador Fe-B; y b) Variación de la conversión de tolueno con la temperatura de 
reacción para el catalizador Fe-D. Símbolos: (, ) 1er ciclo, (, ) 2⁰ ciclo, (, ■) 3er ciclo. Nota: 
Condiciones de reacción en el texto. 
 
La estabilidad de los catalizadores más representativos en las condiciones de 
reacción se estudió para la oxidación de propano. Se realizaron pruebas de estabilidad 
al catalizador Fe-B por ser el catalizador más activo. La Figura 4.10a muestra tres ciclos 
y aparentemente no se observaron diferencias entre los resultados de ninguno de los 
tres ciclos, mostrando una excelente estabilidad. Además, se realizó un experimento 
adicional en el que a una temperatura de reacción de 275⁰C, se dejó el catalizador 
durante 24 h en las condiciones de reacción habituales para la oxidación de propano. 
No se observó caída de actividad. Esto contrasta con los resultados para la oxidación de 
metano [2], donde se describe una desactivación importante probablemente debido a 
las mayores temperaturas de reacción necesarias para la activación de la molécula de 
metano. De forma similar, se sometió al catalizador Fe-D a 3 ciclos en la oxidación de 
tolueno (Figura 4.10b), observándose una excelente estabilidad. 




Queremos señalar que durante el procedimiento de síntesis de catalizadores por 
nanocasting, se ha empleado sodio, que en muchas reacciones es un veneno. Sin 
embargo, no creemos que la presencia de sodio en los catalizadores sea la responsable 
de la baja actividad, ya que en el método de preparación, el catalizador se lavó a fondo 
para eliminar el posible resto de sodio. Además, en los catalizadores Fe-D y Fe-C, la 
ausencia de sodio ha sido confirmada por análisis EDX y XPS. 
También se ha demostrado que la influencia del método de preparación es de 
gran importancia para la síntesis de catalizadores másicos de Fe2O3. Por lo tanto, no 
solo la morfología del catalizador varía dependiendo del método empleado sino también 
la cantidad relativa de defectos de oxígeno para la adsorción de COVs, así como la 
reducibilidad de los catalizadores. Por lo tanto, los catalizadores con cierto grado de 
orden preparados mediante una ruta de nanocasting presentan una baja reducibilidad 
y, en consecuencia, una actividad específica baja para la oxidación de propano. En el 
caso de la oxidación de tolueno, parece que tanto un área superficial alta como una 
cantidad relativa más alta de defectos de oxígeno son los parámetros que determinan 
la mejora en el comportamiento catalítico. 
 
 




4.3. Óxidos de hierro másicos preparados mediante métodos hidrotermales y 
solvotermales. 
Como se ha comentado anteriormente, los óxidos de hierro (FeOx) son 
compuestos económicos, nada tóxicos y respetuosos con el medio ambiente, lo que los 
convierte en buenos candidatos para muchas aplicaciones industriales, entre ellas la 
catálisis.  
De acuerdo con los resultados obtenidos en este trabajo el óxido de hierro 
mesoporoso se ha mostrado como un excelente catalizador para la eliminación de 
tolueno y propano. Por ello, se han buscado nuevas rutas de obtención de óxido de 
hierro. En el presente subapartado, se muestran los resultados obtenidos en la 
eliminación de tolueno para cinco catalizadores sintetizados basados en FeOx por vías 
suaves:  
 Hidrotermales en condiciones subcríticas y supercríticas (Fe-HT, Few200, 
Few450)  
 Solvotermales (Fe-ST1 y Fe-ST2).  
En este subapartado se muestra la actividad catalítica de estos catalizadores para 
la oxidación total de tolueno en condiciones muy exigentes, con altas velocidades 
espaciales e incluyendo agua y CO2 en la alimentación.




















































































4.4. Catalizadores de óxido de hierro soportados sobre heteroestructuras 
porosas derivadas de arcillas (Fe/PCH). 
Como se ha observado en los apartados previos, los óxidos de hierro másicos 
presentan buenos resultados para la oxidación total de COV si son preparados 
convenientemente.  
Con el objetivo de mejorar propiedades físicas del catalizador y disminuir el 
tamaño de los cristales de óxido de hierro, se ha considerado soportar el óxido de hierro 
en materiales de alta área superficial. Así, se han empleado como soporte 
heteroestructuras de arcillas silícicas porosas de alta área (PCH-Si). También, con ánimo 
comparativo, se han preparado catalizadores de óxido de hierro sobre sílice amorfa 
convencional.  
En el presente subapartado se presentan los resultados en la oxidación total de 
tolueno para catalizadores con diferentes concentraciones de óxido de hierro en arcilla 
PCH-Si.














































4.5. Catalizadores derivados de lodos férricos obtenidos en la potabilización de 
agua. 
En el presente subapartado se ha usado un lodo férrico como catalizador para la 
eliminación de compuestos orgánicos volátiles (COV) por oxidación total, así como su 
utilización como soporte.  
Este lodo férrico se obtiene como residuo durante la potabilización de agua para 
el consumo humano, ya que es necesario tratar el agua con coagulantes de FeCl3 al 40%. 
Este tratamiento produce grandes cantidades de sólidos de tipo arcilla formados 
principalmente por montmorillonita con óxidos de hierro y sustancias húmicas.  
En el subapartado se presentan los resultados del residuo activado por 
calcinaciones en aire, caracterizado por varias técnicas fisicoquímicas y empleado como 
catalizador para la eliminación por oxidación total de dos compuestos orgánicos 
volátiles representativos: tolueno y propano.  
Como la superficie específica del lodo es relativamente alta (40-70 m2/g), 
también se ha usado como soporte para metales nobles. Por lo tanto, como los 
catalizadores de Pt soportados sobre el óxido de hierro han demostrado una alta 
eficiencia en la oxidación total de un COV representativo (formaldehído) [26], hemos 
pensado que el Pt soportado en el lodo férrico podría conducir a resultados catalíticos 
notables. Por lo tanto, los catalizadores de platino soportados en el lodo férrico también 
se estudiarán en la oxidación total de COV. 
Este subapartado presenta una doble perspectiva ambiental ya que el material 
empleado como catalizador es un lodo residual y la reacción catalítica estudiada trata 
sobre la eliminación de contaminantes.
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Figure S1. EDX of the different morphologies observed in the sludge calcined at 550⁰C (SL-550). 
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Figure S2. TPR profiles of the ferric sludges heat-treated at different temperatures. 
 
























Figure S3. Variation of the toluene conversion (a) and propane conversion (b) with the reaction temperature for the ferric sludge 
calcined at 550⁰C  (SL-550, ●○ x) and at 350⁰C (SL-350, ●○ ). Full symbols refer to fresh catalysts (1st cycle), open symbols refer to the 2nd 
cycle and x to the 3rd cycle. Reaction conditions in text. 
  


























































Figure S4. Variation of the propane conversion with the reaction temperature for the ferric sludge calcined at 550⁰C  (SL-550) 
collected in different periods in the water purification plant.  Reaction conditions in text.  
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Figure S5. Pt 4 d5/2 XPS spectra of Pt/alumina catalyst. 




























Table S1. C-balance and CO2 selectivity in the experiments of the Figures 4, 5 and 7.  
Figure 4a GHSV/40 GHSV/2 GHSV standard 
SL-550 Temperature (⁰C) C-balance (%) Temperature (⁰C) C-balance (%) Temperature (⁰C) C-balance (%) 
Toluene 175 98.4 250 104.8 250 99.2 
Only CO2 was  200 96.4 275 97.2 275 96.4 
detected 225 101.2 300 98.0 300 95.3 
in all cases   325 96.4 325 99.4 




















C-balance (%) Selectivity to 
CO2 (%) 
Propane 275 102.8 100 275 103.2 96.8 375 96.5 97.4 400 103.4 95.7 
 300 100.2 100 300 101.4 100 400 98.4 98.7 425 101.7 97.0 
Low  325 99.5 100 325 97.2 100 425 97.7 100 450 96.6 100 
accuracy 350 98.4 100 350 96.5 100 450 97.0 100 475 97.4 100 
for C3H6 375 99.7 100 375 98.7 100 475 99.4 100 500 101.8 100 
quantification    400 99.0 100 500 99.7 100 525 98.1 100 
             
             




Figure 5 Pt/Sludge SL-550 GHSV/40 Pt/Alumina SL-550 GHSV standard 
 Temperature (⁰C) C-balance (%) Temperature (⁰C) C-balance (%) Temperature (⁰C) C-balance (%) Temperature (⁰C) C-balance (%) 
Toluene 175 98.2 175 98.4 175 100.3 250 99.2 
Only CO2 was  200 104.7 200 96.4 200 105.2 275 96.4 
detected   225 101.2 225 103.1 300 95.3 
in all cases       325 99.4 
Figure 7 Toluene and/or propane (mixtures) 
Experiment C-balance (%) Experiment C-balance (%) Experiment C-balance (%) Experiment C-balance (%) Experiment C-balance (%) 
1 - 10 99.4 19 97.7 28 99.0 37 97.5 
2 - 11 104.4 20 100.4 29 102.2 38 97.2 
3 105.4 12 100.4 21 99.0 30 100.9 39 100.1 
4 104.2 13 100.1 22 100.0 31 96.7 40 100.2 
5 100.1 14 99.5 23 102.2 32 98.6 41 110.0 
6 100.3 15 100.9 24 100.7 33 100.7 41 101.2 
7 98.7 16 99.8 25 99.2 34 96.1 43 97.2 
8 99.6 17 100.8 26 92.3 35 100.5 44 97.5 
9 95.9 18 99.5 27 98.9 36 97.6   
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5.1. Catalizadores de óxido de níquel para la DHO de etano. 
Hay un número importante de reacciones (Tabla 1.5) desarrolladas a nivel 
industrial en el que compuestos parcialmente oxigenados de alto valor se sintetizan a 
partir de olefinas. Las olefinas de bajo peso molecular se obtienen en su gran mayoría 
mediante el proceso de pirólisis con vapor (steam cracking). Este proceso es muy 
ineficiente energéticamente y presenta importantes inconvenientes (tal como se ha 
descrito en la introducción). Por otra parte, los alcanos ligeros se obtienen de una 
manera más sencilla a partir de petróleo y de gas natural, lo que se traduce en un precio 
en el mercado sustancialmente inferior al de su olefina correspondiente. Por tanto, el 
uso de alcanos para su transformación en olefinas o en compuestos que se obtienen a 
partir de olefinas presenta un alto interés aplicado. Y es especialmente interesante si 
para la síntesis de las olefinas se evita el uso de la pirólisis con vapor. 
Siendo el etileno la materia prima más importante de la industria petroquímica, 
la deshidrogenación oxidativa de etano se propone como la mejor opción (o una de las 
mejores) para la síntesis de etileno. 
Como se ha comentado anteriormente los catalizadores basados en óxido de 
níquel son juntamente con el sistema catalítico basado en óxidos mixtos de Mo, V y Te 
los catalizadores que presentan los resultados más prometedores en la 
deshidrogenación oxidative de etano a etileno.  
El uso de catalizadores basados en óxidos de níquel para la DHO de etano fue 
puesto en valor por los trabajos pioneros del grupo de investigación de Lemonidou [1] y 
de la compañía Symyx [2].  El óxido de níquel (NiO) es un óxido metálico con propiedades 
semiconductoras (es un semiconductor tipo p) que activa muy fácilmente los alcanos de 
bajo peso molecular, como el etano [3]. Sin embargo, la activación de la molécula de 
etano por el óxido de níquel es muy poco selectiva a etileno, generando una alta 
formación de óxidos de carbono. Por ello, a priori, no parece ser un sistema muy 
interesante. Chen y col. [4] estudiaron una serie de óxidos de níquel puros sometidos a 
diferentes tratamientos térmicos como catalizadores en la deshidrogenación oxidativa 




de etano. Aunque los resultados catalíticos no fueron óptimos, los autores observaron 
que la formación de la olefina se veía favorecida por la disminución de la concentración 
de especies de oxígeno no estequiométrico (exceso de oxígeno). Esta conclusión sugirió 
que la incorporación de algún heteroátomo a la red cristalina del NiO también podría 
incrementar la selectividad a etileno puesto que puede reducir la cantidad de oxígeno 
sobreestequiométrico. En efecto, la adición de promotores con características 
adecuadas da lugar a un drástico aumento de la selectividad a olefina. Así, Lemonidou y 
col. [5] observaron que adicionando bajas concentraciones de Nb a la estructura del NiO 
y controlando la composición la selectividad a etileno podía aumentar desde un 20% en 
el catalizador de NiO sin dopar hasta valores de 80% en el catalizador dopado con niobio. 
Según estos investigadores, el catalizador óptimo consiste en una disolución de cationes 
Nb5 + incorporados en la red de NiO. Sin embargo, el contenido de Nb no puede ser 
elevado puesto que a contenidos de Nb superiores al 15-20 % en peso se produce la 
segregación de las fases de NiO y Nb2O5, lo que conduce a una disminución de la 
selectividad a etileno. La caracterización de estos catalizadores relacionó la mejora 
catalítica observada por la adición de Nb al hecho de que el Nb presenta un radio iónico 
adecuado, una valencia apropiada, buenas propiedades como donador de electrones y 
al hecho de que la presencia de los cationes de Nb hace disminuir el número de vacantes 
catiónicas. También se sugirió que el Nb se incorpora a la red de NiO y esto modifica las 
propiedades electrónicas del NiO, en este caso, mejorando las propiedades catalíticas 
en la DHO de etano [1,5]. 
Con anterioridad a los catalizadores de NiO dopados con Nb ya se había descrito 
el comportamiento catalitico de otros catalizadores de níquel, aunque con peores 
resultados. Catalizadores de níquel soportado sobre la zeolite Y (ya sea en su forma ácida 
H-Y o potásica K-Y) se probaron en esta reacción [6-8] y se llegó a la conclusión de que 
las zeolitas ácidas eran preferibles a las no ácidas.   
Una de las grandes ventajas de los catalizadores basados en óxidos de níquel 
respecto de anteriores catalizadores, como los de óxido de vanadio soportados, radica 
en la no formación de CO y en el hecho de que en los catalizadores óptimos la 
selectividad a etileno apenas cae al aumentar la conversion de etano hasta niveles de 
conversión de aprox un 40%. Esto es así, porque en los catalizadores óptimos basados 
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en NiO la reactividad de etileno es considerablemente inferior a la de etano [9], lo que 
permite altos rendimientos a olefina. 
No sólo el Nb produce un drástico aumento de la formación de la olefina. Así, la 
adición al NiO de otros elementos como el estaño (Sn) [10], el wolframio (W) [9, 11], el 
tántalo (Ta) [12] o el circonio (Zr) [13] producen un efecto positivo similar al del Nb. En 
todos los casos, la cantidad óptima de promotor no es muy alta y, una vez se supera un 
20% en peso del óxido del promotor, la selectividad a etileno disminuye. 
El efecto promotor está probablemente ligado a la disminución de la 
concentración de especies de oxígeno electrofílicas y de níquel no estequiométrico con 
valencia +3. Este positivo efecto tiene lugar tanto si el promotor se incorpora a la red 
del NiO (por ejemplo, cuando se añade Nb) como si hay un contacto íntimo del NiO con 
pequeños cristales del óxido del promotor (como en el caso de Sn) [14] 
Para conocer qué promotores son más adecuados se han llevado a cabo un par 
de estudios en los que se añadía al NiO una serie de elementos con diferentes 
características [15,16]. En estos trabajos se llegó a la conclusion de que los óxidos de 
metales alcalinos no eran adecuados para esta reacción, mientras que los elementos 
más eficientes tenían una valencia del cation de +4 o superior. Es un concepto conocido 
en química inorgánica que la adición de metales con estados de oxidación bajo 
promueve que el óxido metálico huesped, en este caso el NiO, presente estados de 
oxidación elevados. Así, la adición de potasio, hace que el óxido de níquel presente una 
alta concentración de especies Ni3+, con un exceso de oxígeno que favorece la formación 
de CO2.  Sin embargo, la adición de metales con altos estados de oxidación favorece que 
se mantenga baja la valencia del NiO (en este caso +2 pues nos encontramos en una 
atmósfera con oxígeno). Entonces, la incorporación de metales con alta valencia 
disminuye la cantidad de especies de oxígenos no selectivas y por tanto favorece la 
formación de la olefina. En general, al aumentar la valencia del cation que se añade al 
NiO disminuye la cantidad y labilidad del oxígeno no selectivo, disminuyendo la 
concentración de las especies de oxígeno electrofílicas. En la referencia [16] se vió que 
la selectividad a etileno aumentaba cuando la valencia del cation aumentaba, la acidez 
del óxido del catión se incrementaba y el tamaño de los cristales de NiO disminuía.  




Así, seleccionando un cation con propiedades adecuadas y una concentración 
apropiada se podía controlar el comportamiento catalítico de los catalizadores basados 
en óxidos de níquel.  
También es importante que los óxidos promotores presenten baja reactividad 
por sí solos, puesto que óxidos metálicos activos suelen favorecer la formación de CO y 
CO2. Por ejemplo, catalizadores de óxido de níquel con molibdeno o con vanadio 
presentan comportamientos catalíticos ineficientes [1,5,15]. La posible presencia de 
nanopartículas de V2O5 o MoO3 que por sí solos activan de una manera no selectiva la 
molécula de etano está ligada a la excesiva formación de óxidos de carbono y por tanto 
a la menor formación de etileno. Otro ejemplo de una promoción no óptima es el caso 
del cerio. Aparentemente el cerio tiene muchas propiedades positivas para ser 
considerado un buen promotor: presenta un estado de oxidación adecuado (Ce4+), un 
tamaño atómico compatible, una gran capacidad de almacenamiento de oxígeno (OSC) 
y facilidad de aceptar y ceder oxígeno. Sin embargo, los valores de selectividad apenas 
aumentaron con respecto del NiO sin promover [17]. Un aspecto muy interesante de los 
catalizadores Ce-NiO es su alta actividad catalítica, muy superior a la obtenida solo con 
NiO o con catalizadores de Nb-NiO. Así, un catalizador con una relación atómica Ni/Ce = 
12 incrementa su actividad catalítica en un 600% respecto del NiO sin dopar. Teniendo 
en cuenta esta alta reactividad, recientemente [18] se ha estudiado la adición de 
pequeñas concentraciones de cerio a un catalizador de Nb-NiO. Se ha podido observer 
que un exceso de Ce (Ce/Nb > 0.05 at.) produce un efecto muy negativo en la 
selectividad a etileno. Sin embargo, bajos contenidos de Ce (Ce/Nb = 0.01 at.) apenas 
modifican los valores de la selectividad pero incrementan la actividad catalítica por un 
factor de 3.  
La adición de promotores, además de incrementar la selectividad a etileno, 
también produce en muchos casos un aumento de la actividad catalítica. Aparte de 
diferentes características que varían dependiendo de la naturaleza del promotor y que 
pueden afectar a la reactividad, en la mayoría de los casos la incorporación de un 
heteroátomo da lugar a un aumento de la superficie específica. Este aumento del área 
superficial supone que, a igualdad de todo lo demás, se dispone de un mayor número 
de centros catalíticos disponibles. La incorporación de promotores produce un aumento 
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importante del área superficial, desde 17 m2/g en el catalizador sin dopar hasta 85 m2/g 
para el catalizador dopado con Nb y 83 m2/g en el dopado con Ta [15]. En otros trabajos 
se observó como la adición de Ce y Sn también incrementó el área superficial desde 15 
m2/g hasta 84 m2/g (Ce) o 103 m2/g (Sn) [10,17]. 
En la mayoría de los casos el método de preparación de los catalizadores de NiO 
dopados es simple aunque supone la evaporación de un disolvente en una mezcla 
constituída por la sal de níquel (habitualmente nitrato de níquel), la sal del promotor y 
un disolvente adecuado. En este proceso el níquel y el dopante van interaccionando 
mientras que el disolvente se va evaporando. Para evitar esta emisión del disolvente, el 
grupo de Basset sintetizó una serie de catalizadores por el método de “dry mixing” [19]. 
Con este método se mezclan las sales en seco (en este trabajo se mezcló la sal de níquel 
con las de estaño, o wolframio) y se generan menos residuos. Así, con este 
procedimiento, se obtuvieron resultados similares a los del método convencional, 
alcanzando altos rendimientos a la olefina. En cuanto a la justificación de los resultados 
obtenidos se llegó a la conclusion de que la adición de los dopantes favorecía la 
presencia de oxígenos nucleofílicos (O2-) y evitaba la formación de especies de oxígeno 
electrofílico (O-).   
La cantidad de promotor que se añade al NiO se debe controlar puesto que 
determina el comportamiento catalítico. Normalmente, la actividad catalítica aumenta 
conforme se incrementa el contenido de níquel. Si bien la actividad catalítica es 
importante el parámetro determinante es la selectividad a etileno, especialmente a altas 
conversiones. Así, lo que se busca es un catalizador muy selectivo a altas conversiones 
de etano. 
El óxido de níquel presenta una muy baja selectividad a etileno a bajas 
conversiones de etano. Sin embargo, es interesante observar que al aumentar la 
conversión de etano (en condiciones isotermas) la selectividad apenas disminuye. Al 
adicionar contenidos muy bajos de promotor se consigue un aumento de la selectividad 
inicial manteniendo, igualmente, un bajo nivel de descomposición de etileno. En un 
rango de promotor de entre un 5-15 % en peso del óxido promotor se suelen obtener 
los resultados óptimos, de manera que se obtiene una selectivida alta y bastante 




estable. Contenidos superiores de promotor elevan la selectividad inicial pero la 
descomposición del etileno formado se vuelve importante, con lo que la selectividad a 
la olefina cae bastante con la conversion debido a la formación de óxidos de carbono 
(Figura 5.1). 
 
Figura 5.1. Selectividad a etileno frente a conversión de etano para un catalizador basado en 
óxido de níquel y este con diferentes cantidades de promotor. 
 
Sobre el mecanismo de activación de la molécula de etano y la posterior reacción 
selectiva a etileno no hay consenso aunque hay varias propuestas. Una de las más 
aceptadas es la sugerida por Lemonidou y col. [20].  De acuerdo con estos autores, la 
activación de la molécula de etano sobre la superficie del catalizador implica la 
sustracción de un átomo de hidrógeno por un oxígeno electrofílico, formándose un 
radical etilo. Este radical resultante probablemente está unido a un átomo de Ni vecino. 
A partir de aquí, si la concentración superficial de oxígeno no estequiométrico O- es 
elevada, se produce una isomerización a etóxido con la subsecuente formación de CO2. 
Sin embargo, si la concentración de oxígeno O- es baja, el grupo etilo ligado al átomo de 
níquel da lugar a la formación de etileno mediante una abstracción de un β-hidrógeno. 
En otro estudio sobre catalizadores de NiO dopado con diferentes cationes se determinó 
la conductividad eléctrica de estos materiales, así como su relación con el 
comportamiento catalítico [20]. De acuerdo con lo propuesto anteriormente se 
demostró que las especies electrofílicas O- son las activas para activar la molécula de 
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etano aunque su concentración debe ser baja para evitar la combustion de etano. El 
estudio de la conductividad eléctrica de los catalizadores en diferentes atmósferas 
mostró cambios importantes, demostrándose que esta reacción tenía lugar mediante 
un mecanismo redox con consumo de oxígeno de red. Así, se propuso que el mecanismo 
de reacción puede asimilarse a uno redox tipo Mars-Van Krevelen con oxígenos 
superficiales de red tipo O-. 
En la oxidación de etano sobre catalizadores basados en óxidos de níquel se 
puede plantear un esquema de reacción. El etano bien puede deshidrogenarse 
selectivamente para dar etileno (caracterizado por la constante de velocidad k1) u 
oxidarse totalmente para dar CO2 (definido por k2). Asímismo, el etileno formado puede 
mantenerse estable u oxidarse para dar CO2 (definido por k3) (Figura 5.2). Por tanto, el 
objetivo de cualquier catalizador es maximizar la constante de velocidad k1 y minimizar 
las constantes k2 y k3.   
 
Figura 5.2. Esquema de reacción para la oxidación de etano sobre catalizadores basados en 
óxidos de níquel. 
NiO y Me-NiO
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En todos los catalizadores basados en NiO descritos en la literatura científica se 
puede observar que, incluso en las muestras más eficientes, hay una zona en la curva 
selectividad a etileno vs conversion de etano que no se puede acceder. Selectividades a 
la olefina por encima del 90% a conversiones del 10% y superiores no se han podido 
obtener. Esto quiere decir que de acuerdo con la Figura 5.3, el cociente entre las 
constantes de velocidad k1/k2 nunca supera un valor de 9-10, que si bien es un valor 
elevado no permite alcanzar selectividades cercanas al 100%. Por tanto, el objetivo 
principal de los futuros catalizadores basados en NiO es alcanzar esta zona. La 
descomposición del etileno si bien existe se encuentra bastante controlada (valores 
bajos de la constante de velocidad k3). Por tanto, parece que los nuevos catalizadores a 
sintetizar deben controlar más la combustion directa del alcano (minimizar k2) que la 
descomposición de la olefina (minimizar k3).  La Figura 5.3 muestra esta zona de posible 
mejora. Controlar el tratamiento térmico, minimizar la cantidad de oxígenos 
electrofílicos o evitar la presencia de partículas de NiO sin interaccionar con los 
promotores (o con soportes) podrían ser aspectos a tener en cuenta para posibles 
optimizaciones en el método de síntesis de catalizadores de óxido de níquel. 
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La mayoría de los trabajos de DHO de etano sobre catalizadores basados en NiO 
están centrados en el comportamiento catalítico de catalizadores promovidos con bajas 
concentraciones de un catión apropiado. Sin embargo, soportar el NiO sobre un material 
con buenas propiedades también podría suponer una mejora importante. El uso de 
alumina como soporte del oxido de níquel [21] ha demostrado ser una posibilidad. En la 
referencia [21] se vió que la introducción de aditivos orgánicos, como polioles, azúcares 
o poliácidos permite un buen control del tamaño de las nanopartículas de NiO sobre la 
alumina, estrechando la distribución del tamaño de las nanopartículas. De esta manera 
se podría ajustar el comportamiento catalítico. En otro trabajo, se ha estudiado el uso 
como soporte de una arcilla pilareada (heteroestructuras de arcilla porosa) [22]. En el 
caso de una arcilla básica de sílice con un pequeño porcentaje de alúmina se obtuvieron 
unos resultados deficientes, con selectividades a etileno sólo ligeramente superiores a 
las obtenidas con el óxido de níquel puro sin soportar. Sin embargo, si esas arcillas 
sílícicas se pilareaban con óxido de titanio la formación de olefina, aumentaba de una 
manera muy importante. La selectividad a olefina alcanzada era algo inferior a la que se 
obtenía con los catalizadores promovidos óptimos pero era alta y apenas decrecía 
cuando la conversion de etano aumentaba. En este trabajo se estudió el parámetro de 
red del NiO en los distintos catalizadores probados en reacción y se observó que la red 
cristalina del óxido de níquel se distorsionaba en los catalizadores más selectivos. 
También se observó una correlación inversa entre la reducibilidad del óxido de níquel y 
la selectividad a etileno, sugiriendo que las especies que favorecen la formación de CO2 
presentan una mayor reducibilidad que las especies que tienden a la formación de la 
olefina. Un aspecto interesante observado es el hecho de que en estos catalizadores 
soportados el contenido óptimo de níquel era muy inferior al óptimo en catalizadores 
promovidos. Así, mientras que en un catalizador promovido el contenido típico de 
promotor se encuentra en un 5-15% en peso, en los catalizadores soportados el máximo 
se obtiene para un contenido de soporte del 80-85% en peso.  
En este punto se planteó la posibilidad de realizar un estudio con catalizadores 
de óxido de níquel soportados. Se planteó el uso de catalizadores soportados en vez de 
promovidos por varios motivos. En primer lugar no había un gran conocimiento sobre 
las interacciones de níquel con un soporte aplicado a la DHO de etano. De hecho, tan 




solo unos pocos trabajos se habían publicado con catalizadores soportados y se habían 
realizado de una manera poco sistemática. Además, el soportar un óxido metálico puede 
mejorar las propiedades físicas del catalizador, como por ejemplo proporcionar una 
mayor estabilidad térmica o una mayor resistencia a la abrasion. También se pensó que 
soportar el NiO podría dar lugar a una disminución del tamaño de partícula de NiO lo 
que parecía importante porque podría suponer un aumento de la actividad catalítica por 
contenido de níquel debido a la existencia de un mayor número de centros accesibles 
de níquel y porque se había descrito que los catalizadores promovidos más selectivos 
presentaban preferentemente bajos tamaños de partícula [16]. 
Así, en el siguiente subapartado 5.2 se van a mostrar los resultados obtenidos 
con varios catalizadores de óxido de níquel soportados sobre una serie de óxidos 
metálicos standard. Algunos de los objetivos buscados al sintetizar catalizadores 
soportados son los siguientes:  
 alcanzar un conocimiento fundamental sobre los catalizadores de óxido de 
níquel equiparable al que se tiene en la actualidad sobre los catalizadores de 
NiO dopados. 
 
 mejorar las propiedades físicas del catalizador. 
 
 tratar de acceder a la zona prohibida de selectividad (por encima del 90% a 
conversions superiores al 10%) (Figura 5.3). 
 
 tratar de aumentar la actividad catalítica por centro de níquel. 
En concreto, en el apartado 5.2, se va a estudiar la deshidrogenación oxidativa 
de etano sobre catalizadores de NiO soportados sobre: 
 un soporte con propiedades básicas, como el MgO. 
 
 uno de los soportes más empleados dada su abundancia y su bajo precio, 
SiO2. 
 
 dos soportes de TiO2 con características ácidas (dos tipos de TiO2: anatasa 
pura y una mezcla de rutilo y anatasa). 
 
 un soporte arcilloso con titanio que ya se había descrito como altamente 
selectivo (PCH-heteroestructura de arcilla con pilares de sílice y óxido de 
titanio). 




5.2. DHO sobre catalizadores de óxidos de níquel soportados en diferentes 
materiales. Influencia del soporte. 
En este apartado se va a mostrar el comportamiento catalítico en la DHO de 
etano de una serie de catalizadores de NiO soportados sobre diferentes materiales. 
Estos soportes presentan distintas propiedades de acidez, basicidad, área superficial…  
El objeto de este apartado es la determinación de las características idóneas de un 
soporte sobre el que depositar partículas de NiO para maximizar la formación de etileno. 
Con el catalizador que se obtengan resultados más prometedores se llevará a cabo un 
estudio más detallado (apartados 5.3 y 5.4). 
En el presente apartado se intentará determinar las características de las 
interacciones entre el óxido de níquel y el soporte, la reducibilidad, la cinética de 
reducción y la naturaleza de las especies de níquel con el objeto de relacionarlas con los 
resultados catalíticos. También se quiere determinar el papel del tamaño de las 
partículas de óxido de níquel y de las vacantes. 
En la Tabla 5.1 se muestran algunas características de los catalizadores probados: 
NiO sin dopar, NiO soportado sobre sílice, NiO soportado sobre MgO, NiO soportado 
sobre una arcilla pilareada con sílice y titanio [22], NiO soportado sobre anatasa TiO2 y 
NiO soportado sobre TiO2 P25 mezcla de anatasa (mayoritaria) y rutilo. Para la síntesis 
de los catalizadores se ha empleado un contenido de óxido de níquel del 10-20% en peso 
pues se sabe que en el caso de la arcilla pilareada el óptimo se encuentra en ese rango.  
Indicar que en este trabajo a estos catalizadores se les ha denominado 
catalizadores de NiO soportados aunque en muchos casos sería más correcto hablar de 
catalizadores diluidos, puesto que el contenido de NiO es en ocasiones muy alto y el SiO2 
o el TiO2 o el “soporte” no ejercen efectivamente de soporte sobre el que se depositan 
especies de níquel más o menos dispersas. 
 
 




Tabla 5.1. Características y comportamiento catalítico en la DHO de etano de catalizadores de NiO soportados.  
Catalizador Contenido  
de NiO   
(% en peso) a 
Soporte  Tamaño de 
cristal de 
NiO  (nm)c 
Area 
superficial 




a etileno (%)f 
NiO 100 n.s.b  30.0   15   1150 33 
NiO/MgO 20 MgO  50 m2/g n.d   41     120 20g 
NiO/SiO2 10 SiO2  181 m2/g 12.6 168   5080 30 
NiO/PCH-Ti 17 PCH-Ti 360 m2/g  6.2 360 10941 78 
NiO/Ti-anat 20 TiO2 Anat. 11 m2/g 13.1   26   5725 64 
NiO/Ti-P25 20 TiO2 Anat+Rut 55 19.4   50   5400 89 
 
a) Calculado mediante EDX; b) sin soportar; c) Obtenido por DRX usando la ecuación de Scherrer; d) Calculado por adsorción de N2 mediante la aproximación 
de Brunauer-Emmet-Teller; e) Actividad catalítica a 450 ⁰C y conversiones inferiores al 5% en gC2H6 kgNiO-1 h-1; f) Para una conversión de etano del 10 % y una 
temperatura de reacción de 450 ⁰C; g) Para una conversión del 3%. 
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En estos ensayos sólo dos productos de reacción con carbono se han detectado: 
etileno y CO2. El CO, que generalmente se forma por sobreoxidación de etileno [23], no 
se ha detectado en ningún caso. Es posible que la no detección de CO se deba a la alta 
actividad que los catalizadores de NiO presentan en la oxidación de CO a CO2. De hecho, 
esta reacción puede tener lugar a temperaturas notablemente más bajas que las 
utilizadas en nuestros experimentos [24,25]. También se ha detectado agua que es un 
producto que se obtiene conjuntamente con etileno, CO y CO2 cuando el etano 
reacciona con oxígeno. 
 La menor actividad catalítica por centro de níquel se ha obtenido con el 
catalizador soportado sobre MgO. De hecho, su actividad es mucho más baja que la 
alcanzada con los demás catalizadores siendo, al menos, un orden de magnitud inferior 
(120 vs 1150-10941 gC2H6 kgNiO-1 h-1). El catalizador sin soportar y los soportados sobre 
sílice y los dos TiO2 presentan velocidades de reacción similares por gramo de 
catalizador. Sin embargo, como el catalizador sin soportar tiene un 100% de óxido de 
níquel, su actividad por centro activo de níquel es considerablemente inferior (Tabla 
5.1). El catalizador con la mayor reactividad es el soportado sobre la arcilla pilareada 
PCH-Ti.  
La Figura 5.4 muestra la variación de la selectividad a etileno cuando aumenta la 
conversión de etano en la DHO de etano sobre catalizadores de NiO soportados. Esta 
figura se ha representado fijando la temperatura de reacción y variando el tiempo de 
contacto, ya sea cambiando la masa de catalizador o el caudal total. La proporción de 
los reactantes (C2/O2/He = 3/1/26 molar) también se ha mantenido fija en todos los 
experimentos.   
Se puede observar que por el mero hecho de soportar el óxido de níquel no se 
obtienen mejoras respecto del NiO sin soportar. Así, el catalizador con el peor 
desempeño catalítico fue el NiO soportado sobre MgO, alcanzando selectividades a 
etileno de apenas un 20%. El catalizador soportado sobre SiO2 también mostró valores 
inferiores al NiO puro aunque con números más cercanos. El uso de los tres soportes 
que contienen titanio supuso un aumento drástico en la formación de etileno. La 
selectividad a la olefina del catalizador soportado en anatasa (a una conversión del 10%) 




es de un 64% y del soportado en PCH-Ti de un 78%. El catalizador más selectivo de todos 
los utilizados fue el soportado sobre TiO2 P25, alcanzando valores próximos al 90%. Un 
aspecto muy interesante a tener en cuenta es que para todos los catalizadores 
empleados la descomposición del etileno formado es baja, ya que la selectividad apenas 
cae al aumentar la conversión de alcano en el intervalo de conversiones estudiado. 
 
Figura 5.4. Variación de la selectividad a etileno con la conversión de etano usando 
catalizadores de NiO soportados. Símbolos: NiO (), NiO/MgO (x), NiO/SiO2 (), NiO/PCH-Ti (), 
NiO/Ti-anat (), NiO/Ti-P25 (). Condiciones de reacción detalladas en el texto. 
 
Como el catalizador de NiO soportado en MgO ha resultado ser el peor en cuanto 
a actividad y selectividad a olefina, el resto del estudio se centrará en los demás 
catalizadores. Aparentemente, y de manera similar a lo ha descrito con anterioridad en 
catalizadores dopados con elementos alcalinos, los soportes básicos no son idóneos 
para la DHO de etano. 
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Figura 5.5. Patrones de rayos X de los catalizadores de NiO soportados. a) NiO, b) NiO/SiO2, c) 
NiO/PCH-Ti, d) NiO/Ti-anat, e) NiO/Ti-P25. Símbolos: NiO (), PCH-Ti (), TiO2-anatasa (), TiO2-rutilo 
(). 
 
Todos los difractogramas muestran las líneas de difracción características de la 
fase cúbica de NiO Fm3m (JCPDS: 22-1189), siendo la única fase cristalina que contiene 
níquel. Además, los catalizadores soportados muestran picos adicionales 
correspondientes a los soportes específicos, a excepción del catalizador de sílice que, 
debido al carácter amorfo de la sílice, sólo muestra picos de difracción del óxido de 
níquel. En el caso de los catalizadores soportados en TiO2, la fase cristalina principal 
observada fue TiO2 de tipo anatasa (JCPDS: 84-1286). En el catalizador con soporte Ti-
P25 también se han observado picos de rutilo (JCPDS: 82- 0514) de baja intensidad.  
Indicar que no se han observado cambios apreciables en las líneas de difracción de NiO, 















lo que significa que el parámetro de celda cúbica permanece constante (o con muy 
ligeras variaciones) en todos los catalizadores.  
El catalizador de NiO sin soportar presenta picos más estrechos que los 
catalizadores soportados, lo que indica una mayor cristalinidad y un tamaño de partícula 
de NiO más grande (Tabla 5.1). Por tanto, uno de los objetivos convencionales de 
soportar un óxido metálico, como es el lograr un menor tamaño de cristal, se ha logrado 
en todos los casos. Para cuantificar el tamaño de los cristales de NiO se empleó la 
ecuación de Scherrer. Con esta ecuación conociendo la anchura a media altura (FWHM) 
de los picos representativos se puede estimar el tamaño medio de cristal de una fase 
determinada (en realidad de los dominios de esa fase). Así, se pudo observar que entre 
los soportes con titanio en la composición, áreas superficiales altas favorecen la 
formación de cristales pequeños de NiO  (Tabla 5.1). En el caso de la sílice puede 
observarse que a pesar de presentar un área específica relativamente elevada (180 
m2/g) no dispersa mejor el NiO que un TiO2 de tan solo 10 m2/g, en ambos casos 
obteniéndose partículas de NiO de aprox. 13 nm de diámetro medio. En el catalizador 
soportado en arcilla pilareada PCH-Ti es donde se observa el menor tamaño medio de 
cristal (6 nm). 
Con un menor tamaño de cristal se tiene un mayor número de centros 
disponibles. La Figura 5.6 nos relaciona la actividad catalítica por contenido de NiO con 
el tamaño medio de partícula. Puede observarse, tal como se podía prever, que la 
reactividad disminuye al aumentar el tamaño de cristal.  
 
Figura 5.6. Influencia del tamaño de cristal del NiO sobre la actividad catalítica. Nota; 
Condiciones de reacción en Tabla 5.1. 




Por el simple hecho de disminuir el tamaño de partícula hay más centros activos 
disponibles. Sin embargo, este no es el único factor que determina la reactividad. 
Haciendo una estimación aproximada del número de centros activos (considerando el 
soporte inerte, las partículas de NiO esféricas y homógeneas y toda la superficie externa 
disponible) se puede obtener la reactividad de cada centro activo. Así, la reactividad de 
los centros activos del catalizador sin soportar es la menor, mientras que los centros 
activos de los catalizadores soportados en sílice, anatasa o la arcilla pilareada presentan 
una reactividad doble que la del catalizador sin soportar (86 %, 97% y 120% más 
reactivos para NiO/SiO2, NiO/PCH-Ti and NiO/Ti-anat., respectivamente). Los centros de 
níquel más reactivos corresponden al catalizador soportado en TiO2-P25 con una 
reactividad triple que la de la muestra sin soportar (201% superior). 
La reducibilidad de los centros activos es una característica muy importante en 
reacciones que tienen lugar a través de un mecanismo redox. En muchas ocasiones, los 
catalizadores más activos son los que presentan una mayor reducibilidad puesto que 
frecuentemente la etapa limitante en el ciclo de reducción-oxidación es la reducción del 
catalizador necesaria para la activación del enlace C-H. En otras ocasiones una diferente 
reducibilidad sirve para estimar la selectividad a los diferentes compuestos puesto que 
las especies selectivas pueden reducirse en un intervalo determinado de temperaturas 
y las especies no selectivas en otro intervalo. Por ello, los catalizadores de níquel 
soportados se sometieron a experimentos de reducción a temperatura programada 
(TPR) usando una atmósfera de H2 (Figura 5.7).  





Figura 5.7. Reducción a temperatura programada (H2-TPR) de los catalizadores de NiO 
soportados y sin soportar. a) NiO, b) NiO/SiO2, c) NiO/PCH-Ti, d) NiO/Ti-anat, y e) NiO/Ti-P25. 
 
Atendiendo a la temperatura donde se encuentra el máximo consumo de H2 
(TMC), la reducibilidad disminuye de acuerdo con el orden: 
 NiO/SiO2 > NiO ≈ NiO/Ti-P25 > NiO/Ti-anat > NiO/PCH-Ti.  
 
Sin embargo, los perfiles de reducción no presentan en todos los casos rasgos 
comunes por lo que una comparación directa no es posible. Así, aparecen varias bandas 
de reducción en todos los catalizadores estudiados, las cuales pueden asignarse a la 
presencia de especies de Ni con diferente reducibilidad. El catalizador de NiO sin 
soportar muestra dos bandas, que pueden atribuirse a un mecanismo de reducción que 
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la segunda etapa (Niδ+  Ni0) a 321⁰C [26]. Este mecanismo puede explicarse 
fundamentalmente por dos factores principales: i) el tamaño de partícula de NiO y ii) la 
difusión del agente reductor en la matriz del óxido de níquel. En este sentido, parece ser 
que un mayor tamaño de cristal aumenta la intensidad relativa de la señal que aparece 
a temperaturas más altas, y esto se debe principalmente a problemas de difusión del H2. 
Este hecho señala la importancia de la morfología y la microestructura de los materiales 
en la reducibilidad. Así, la distribución de la fase activa y el soporte también pueden 
impedir la reducción de NiO, tal como se ha observado en catalizadores de NiO dopados 
con Sn [14]. Esto podría estar ocurriendo en el catalizador NiO/PCH-Ti que es el que 
presenta el máximo de reducción a la mayor temperatura. Es posible que en este 
catalizador la reducción del óxido de níquel ubicado dentro de los poros se vea 
obstaculizada, siendo su reducibilidad menor que la de las partículas de NiO accesibles. 
Finalmente, las bandas poco reducibles de baja intensidad que se sitúan a temperaturas 
de 400⁰C aproximadamente se deben a la presencia de fases mixtas Ni-soporte en la 
superficie (es decir, están relacionadas con la formación de titanatos o silicatos de Ni 
(II)) [27]. Estas señales se pueden observar principalmente en los catalizadores 
soportados en SiO2 y en Ti-P25. Indicar también que en algunos catalizadores pueden 
apreciarse señales a temperaturas más bajas (200-250 ⁰C). Estas bandas podrían 
atribuirse a la presencia de NiO no estequiométrico (Ni3+). [28]. Esta heterogeneidad en 
términos de reducibilidad de las especies de Ni observadas a lo largo de toda la serie 
hace que sea complicado relacionar el comportamiento catalítico de los materiales con 
su reducibilidad. De hecho, no se ha encontrado una relación clara entre la reducibilidad 
(se vea cuantificada por la temperatura de máximo consumo o por la temperatura de 
inicio de reducción Tonset) y la actividad catalítica o la selectividad a etileno. En un 
artículo previo, se llegó a la conclusión de que las especies más selectivas a la formación 
de etileno presentan una menor reducibilidad que las especies menos selectivas [22] 
aunque en los catalizadores preparados en esta tesis el catalizador soportado sobre Ti-
P25 rompe esa tendencia. 
Un estudio más detallado de la reducibilidad de los diferentes catalizadores se 
ha llevado a cabo mediante espectroscopía XANES. Con esta técnica es posible evaluar 
la cinética de reacción en diferentes atmósferas, analizando las variaciones de las 




características de los espectros (Ni K-edge). Este estudio se realizó a 450⁰C, que es la 
temperatura que se empleó mayoritariamente en los ensayos catalíticos, en una 
atmósfera de H2. El espectro del óxido de níquel (NiO) consiste en una señal de alta 
intensidad a 8349 eV (conocida como línea blanca) y un hombro de baja intensidad a 
8334 eV. El espectro del níquel metálico (Ni⁰) consiste en una línea blanca de muy baja 
intensidad a 8349 eV y un pico de alta intensidad a 8334 eV (Figura 5.8) [29].  
 
Figura 5.8. Espectros XANES normalizados de NiO y Ni puros. 
 
El análisis de los espectros conociendo los de los compuestos puros nos permite 
representar las curvas cinéticas y determinar el grado de reducción del níquel en cada 
momento. En todos los catalizadores, el níquel se encuentra inicialmente oxidado, 
presentando un espectro típico del NiO. Los catalizadores NiO sin soportar y NiO/SiO2, 
que son los menos selectivos a etileno, muestran la cinética de reducción más rápida 
entre los catalizadores estudiados (Figura 5.9). Por otro lado, el catalizador NiO/PCH-Ti 
muestra la velocidad más lenta de reducción, lo cual está en línea con los resultados 
obtenidos mediante H2-TPR. De una manera similar, NiO/Ti-P25 tiene una velocidad de 
reducción más lenta que la de NiO y NiO/SiO2. Con estos resultados y aunque no hay 
una correlación precisa puede sugerirse que cinéticas de reducción lentas favorecen 
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altas selectividades a etileno. Probablemente, esta lenta reducción del óxido de níquel 
en los catalizadores más selectivos asegura un suministro de oxígeno más controlado, 
evitando así la oxidación total de etano a CO2. 
 
Figura 5.9. Evolución con el tiempo de los espectros XANES (en la región de Ni K-edge) durante 
la reducción en atmósfera de H2 de catalizadores de níquel: a) NiO, b) NiO/SiO2, c) NiO/PCH-Ti, y d) 
NiO/Ti-P25. Condiciones de reducción: T=450 ⁰C; H2/He, 25/25 (mL min−1). 
 
En la Figura 5.10 se representa la evolución del grado de reducción del níquel con 
el tiempo en el que la muestra es sometida a una corriente de hidrógeno a 450⁰C para 
los diferentes catalizadores. Esta curva se ha realizado teniendo en cuenta la forma de 
los espectros XANES de la Figura 5.9. Un grado de reducción 0 implica un estado de 
oxidación de níquel de 2 (Ni2+) y un grado de reducción 1 implica un estado de oxidación 
















































Figura 5.10. Curvas cinéticas de reducción en H2 calculadas por ajustes lineales de los espectros 
XANES (en la región de Ni K-edge). Condiciones de reducción: T=450 ⁰C; H2/He, 25/25 (mL min−1).. 
Symbols: NiO (), NiO/SiO2 (), NiO/PCH-Ti (), NiO/Ti-P25 () .  
 
También se realizó un estudio de la superficie de los catalizadores mediante 
Espectroscopía Fotoelectrónica de rayos X (XPS). La Figura 5.11 muestra los espectros 
de XPS (Ni 2p3/2) de estos materiales. Todos los espectros presentan un pico principal 
a una energía de ligadura de aproximadamente 853-854 eV. Además, se puede observar 
una contribución adicional a mayores energías (aproximadamente 1,5 eV del pico 
principal). Esta nueva banda, conocida como pico satélite I (Sat-I), se ha relacionado con 
la presencia de diversas especies como pueden ser especies de níquel con defectos 
estructurales (vacantes) [30], especies catiónicas Ni3+ [31,33] o especies de Ni2+-OH [34]. 
Una tercera contribución, situada a aproximadamente 7 eV sobre el pico principal, 
también se ha descrito en la bibliografía. Esta banda se suele nombrar como satélite II 
(Sat-II) [34] y se relaciona con la transferencia de carga ligando-metal e incluso a la 
presencia de especies de Ni no estequiométricas. 



























Figura 5.11. Espectro de XPS (Ni 2p3/2 core level) de los catalizadores de NiO soportados y sin 
soportar. a) NiO, b) NiO/SiO2, c) NiO/PCH-Ti, d) NiO/Ti-anat, y e) NiO/Ti-P25.  
 
La relación de intensidad entre los picos de los satélites y el pico principal se 
puede utilizar para obtener información sobre las especies superficiales presentes en 
los materiales [35,36]. De hecho, la relación de pico Sat-I / principal está estrechamente 
relacionada con el número de defectos y el tamaño de partícula de NiO [30,31,33,34,37]. 
En este sentido, los catalizadores soportados presentan una relación de pico Sat I 
/principal mucho más baja que el catalizador NiO sin soportar (Tabla 5.2).  
Esta diferencia también se ha observado en otros sistemas catalíticos basados en 
NiO, ya sea en catalizadores soportados o promovidos. El diferente valor se puede 
atribuir a cambios en el entorno de Ni de la superficie, principalmente debido a la 
generación de defectos o cambios en el tamaño de partícula debido a la interacción con 
el promotor o el soporte [10, 14, 22, 32]. Desafortunadamente, es complejo separar la 
contribución de ambos parámetros (es decir, de los defectos y el tamaño de las 
partículas) en los picos de los satélites, aunque se pueden hacer estimaciones con 
mucho error conociendo el tamaño de partícula mediante difracción de rayos X o 
microscopía. 

















Tabla 5.2: Resultados de EXAFS y XPS de los catalizadores de NiO soportados. 
Catalizador NiO   EXAFS b      XPS d   
 (% en peso)a  1ª Esfera de coordinación (Ni-O)  2ª Esfera de coordinación (Ni-Ni)  Superficie SatI/Principal SatII/Principal 
   N c dNi-O (Å)  N dNi-O (Å)   Ni/(Ti+Si)   
NiO 100  6.00 2.08  12.00 2.95  - 4.07 3.90 
NiO/SiO2 10  6.00 2.08  11.60 2.95  0.04 1.36 1.96 
NiO/PCH-Ti 17  5.72 2.08  10.68 2.95  0.42 1.46 1.57 
NiO/Ti-anat 20  5.29 2.08  10.92 2.95  0.28 1.33 0.84 
NiO/Ti-P25 20  5.15 2.08  10.44 2.95  0.46 1.58 1.99 
a) Determinado mediante EDX; b) EXAFS es el acrónimo de Extended X-ray Absorption Fine Structure; c) N: número de coordinación; d) XPS es el acrónimo 
de X-ray Photoelectron Spectroscopy. 




En nuestros catalizadores soportados se ha visto que la relación entre el pico Sat-
I y el pico principal (Sat-I/principal, Tabla 5.2) es inferior en los catalizadores soportados 
que en el catalizador NiO sin soportar. Sin embargo, no se aprecian diferencias claras 
entre las muestras soportadas, siendo esa relación muy similar en el catalizador más 
selectivo (NiO/Ti-P25) y en el menos selectivo (NiO/SiO2) (Figura 5.12). Esta tendencia 
no es la esperada. De hecho, en catalizadores promovidos ya sea con distintos 
promotores [16] o con diversos contenidos de estaño [10] se ha descrito una cierta 
correlación inversa entre la intensidad relativa del satélite I y la selectividad a etileno. 
En esos casos el pico Sat-I se relacionaba principalmente con la presencia de Ni3+ que se 
ha descrito como una especie que favorece la formación de CO2. Sin embargo, eso es 
una simplificación ya que dicho pico es el resultado de diversas contribuciones, siendo 
el Ni no estequiométrico tan solo una de ellas. Por tanto, la presencia/ausencia de 
soporte (aunque también el tipo de soporte) prevalece sobre otros factores en la 
presencia y proporción de este pico Sat-I. Es posible que para catalizadores con entornos 
parecidos en los que las diferentes contribuciones pueden ser análogas se pueden 
establecer más fácilmente correlaciones.  
No es sólo el hecho de que no exista una correlación clara inversa sino que, 
sorprendentemente, se ha observado que en nuestros catalizadores que contienen 
titanio dicha relación aumenta en los catalizadores más selectivos, tal como se puede 
apreciar en la Figura 5.12. Por tanto, ninguna conclusión evidente se puede extraer de 
acuerdo con nuestros resultados de XPS. 
De una manera similar se ha observado la ausencia de correlación entre el 










Figura 5.12. Relación entre la selectividad a etileno y el cociente Satélite I/Principal (Ni 2p3/2 
core level por XPS). Símbolos: Catalizadores con titanio (), NiO sin soportar (), NiO/SiO2 (). 
 
Estos catalizadores se han estudiado mediante espectroscopía EXAFS. Con la 
espectroscopía EXAFS se miden las variaciones de absorción en los bordes de absorción 
de los diferentes elementos, analizando la relación entre la intensidad incidente y la 
transmitida mientras va cambiando la energía de la radiación que incide sobre la 
muestra. Del análisis de dicha modulación de la absorción se puede obtener información 
sobre distancias de enlaces y entornos de coordinación (información estructural). Con 
esta técnica se estudió el entorno (entorno de corto alcance) de las especies de Ni.  En 
la Figura 5.13 se muestra la Transformada de Fourier (F.T.) de la región EXAFS Ni K-edge 
de los catalizadores de níquel soportados. Aparentemente no se observaron grandes 





































Figura 5.13. Transformada de Fourier de los espectros EXAFS (región Ni K-edge) de los 
catalizadores de NiO soportados y sin soportar. Catalizadores: a) NiO, b) NiO/SiO2, c) NiO/PCH-Ti, d) 
NiO/Ti-anat, and e) NiO/Ti-P25. 
 
Sin embargo, un análisis detallado de las F.T. de los espectros EXAFS permite la 
detección de ligeros cambios en las intensidades relativas correspondiente a las esferas 
de Ni-O y Ni-Ni dependiendo del catalizador. Esto sugiere cambios en el entorno de 
coordinación de Ni, de manera que el número de coordinación en la primera y segunda 
esfera de coordinación varían. Los números de coordinación específicos de Ni en cada 
catalizador se calcularon a partir de los factores de reducción de amplitud (S02)  de los 
espectros EXAFS, utilizando como referencia un catalizador de NiO no soportado.  
Así, se pudo observar que los números de coordinación de Ni-O y Ni-Ni son 
inferiores en los catalizadores soportados que en el catalizador sin soportar (Tabla 5.2 y 










































Figura 5.14. Variación de la selectividad a etileno con el número de coordinación Ni-O o Ni-Ni 
determinados por espectroscopía EXAFS. Nota: Selectividad a etileno a 450⁰C y una conversión de etano 
del 10%. Símbolos: Catalizadores con Ti (), NiO sin soportar (), NiO/SiO2 (). 
 
Los menores números de coordinación se observaron en los catalizadores con 
soportes que contienen Ti, lo que sugiere una interacción alta entre NiO y TiO2, y esto 
podría generar un mayor número de vacantes de Ni y/o O. Sin embargo, las diferencias 
observadas en la primera esfera de coordinación (Ni-O) podrían deberse a un entorno 
octaédrico desordenado causado por un tamaño de partícula más pequeño, en lugar de 
a una disminución real en el número de oxígenos vecinos (Tabla 5.2). Quizás, por este 
motivo, la correlación observada entre el número de coordinación en la primera esfera 
(Ni-O) y la selectividad a etileno no es tan evidente (Figura 5.14). Sin embargo, se puede 
ver una clara tendencia entre la selectividad a etileno y el número de coordinación en la 
segunda esfera (Ni-Ni), de manera que, la formación de la olefina aumenta a medida 
que disminuye el número de coordinación Ni-Ni. Estos resultados sugieren que la alta 
selectividad a etileno podría estar relacionada con la eliminación de centros no 

























Número de coordinación (Ni-Ni)

























Número de coordinación (Ni-O) 
  Resultados en la DHO de etano. 
203 
 
selectivos, debido a la generación de vacantes, probablemente por las interacciones 
entre el soporte y el NiO. La escasa interacción entre el NiO y la sílice puede ser un factor 
determinante en la baja formación de etileno obtenida con el catalizador NiO/SiO2. 
Como resumen, indicar que se ha estudiado el efecto del soporte en las 
propiedades catalíticas de los catalizadores de NiO soportados. Dependiendo del 
soporte, se han obtenido cristales de NiO con diferentes características fisicoquímicas. 
Los catalizadores de NiO sin soportar o soportado con SiO2 presentaron el peor 
comportamiento catalítico en la DHO de etano, con selectividades a etileno de 
aproximadamente 30%. Sin embargo, el uso de catalizadores con titanio da lugar a 
importantes aumentos en la selectividad a etileno alcanzando valores en el rango de 60-
90%. Indicar que, independientemente del catalizador estudiado, se ha observado que 
la descomposición de etileno formado es baja, pues la selectividad a etileno apenas 
disminuye al aumentar la conversión de etano.  
Se ha podido comprobar que la naturaleza del soporte juega un papel 
determinante en la naturaleza química de las especies de níquel y consecuentemente 
en el comportamiento catalítico. De hecho, se ha encontrado que la actividad catalítica 
de los catalizadores aumenta a medida que disminuye el tamaño de cristal de NiO, 
estando directamente relacionado con el número de centros activos expuestos en la 
superficie. Sin embargo, la reactividad intrínseca de cada centro activo es diferente para 
cada catalizador siguiendo el orden: NiO/Ti-P25 > NiO/SiO2, NiO/Ti-anat., NiO/PCH-Ti > 
NiO sin soportar. 
Los estudios de la reducibilidad de los materiales (llevados a cabo por TPR-H2 y 
mediante experimentos XANES llevados a cabo in situ en atmósfera de H2) muestran que 
los catalizadores que contienen Ti presentan una reducibilidad más baja y una cinética 
de reducción más lenta que la del catalizador de NiO sin soportar y del catalizador 
soportado sobre SiO2. Es posible que una baja reducibilidad y una reducción lenta (ver 
cinéticas de reducción) puedan garantizar un suministro de oxígeno más controlado 
durante la ODH del etano, favoreciendo la formación de etileno. Sin embargo, no se ha 




podido determinar una correlación directa entre reducibilidad y actividad o selectividad 
a etileno puesto que las muestras estudiadas presentan cierta heterogeneidad en el tipo 
de especies de Ni con centros activos de reducibilidad baja, media y alta.  
También se ha estudiado la naturaleza de las especies de Ni superficiales (por 
XPS) y el entorno de los átomos de Ni (por EXAFS). Ambas técnicas sugieren un papel 
importante de los defectos, principalmente de las vacantes de Ni y/o O, en el 
comportamiento catalítico de los catalizadores. En particular, el aumento de la 
selectividad a etileno en los catalizadores que contienen Ti puede estar directamente 
relacionado con el incremento del número de vacantes de O. 
De acuerdo con lo observado en este subapartado, los catalizadores más 
efectivos en la deshidrogenación oxidativa de etano a etileno contienen titanio. En 
particular el óxido de titanio TiO2-P25, que es una mezcla de anatasa (mayoritaria) y 
rutilo (minoritaria), se ha mostrado especialmente eficaz. Así, en el siguiente 
subapartado se va a hacer un estudio detallado sobre catalizadores de NiO soportados 








5.3. DHO de etano sobre catalizadores de óxido de níquel soportados sobre 
óxido de titanio. Influencia del tipo de óxido de titanio. 
En el subapartado anterior se ha demostrado que el óxido de titanio es un 
excelente soporte para el óxido de níquel. En el presente subapartado se realizará un 
estudio detallado sobre catalizadores de NiO soportados sobre diferentes óxidos de 
titanio. Por una parte, se estudiará la influencia de la naturaleza del óxido de titanio 
sobre las características físico-químicas y catalíticas, y por otra parte, se determinará la 
importancia del contenido de níquel en el catalizador. 
Así, se han empleado tres tipos diferentes de TiO2: 
 TiO2 anatasa de baja área suministrada por Sigma Aldrich (11 m2/g) 
 TiO2 mayoritariamente anatasa de área intermedia, Degussa (P25, 55 
m2/g) 
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Table S1. Catalytic properties of TiO2 supports for the oxidative dehydrogenation 
of ethane at 450⁰C.a 
 
Catalyst 
Surface area Ethane Selectivity, %  
Pure Titania 
(m2 g-1) Conversion, % Ethylene CO2  
A 
10.9 
0.68 22.2 77.8  
B 
55.4 
1.9 9.5 90.5  
C 
85.2 
1.0 44.2 55.8  
a Contact time, W/F, of 4 gcat h (molC2H6)-1. Remaining conditions in the experimental 
section. 
 
Table S2. Differences between the 20Ni-B catalysts fresh and used in reaction 
after the experiment carried out in Figure S6. 
 








Fresh (no stabilization) 50.4 0.04 12.3 87.7 
Used 5 h n.d n.d 11.7 89.1 
Used 26 h 48.2 0.05 11.3 89.2 
a Reaction conditions detailed in the experimental part of the text. Reaction 
temperature = 450⁰C. Contact time, W/F, of 4.0 in gcat h (molC2H6)-1.  




Figure S1. XRD patterns of NiO/TiO2 catalysts (A-series). 
 
Figure S2. XRD patterns of NiO/TiO2 catalysts (B-series). 
























Figure S3. XRD patterns of NiO/TiO2 catalysts (C-series). 
 
 
Figure S4. TEM Bright and Darf filed images of 4Ni-A sample. TEM-DF image was 
recorded from (111) diffraction spot. 














Figure S5. DR-UV-Vis. spectra of titania supports and NiO/TiO2 catalysts. 
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Figure S6. Variation of the ethane conversion (■) and the selectivity to ethylene (o) with the time on line for 20Ni-B catalyst. Reaction 
conditions: 450⁰C and contact time, W/F, of 4 gcat h (molC2H6)-1. Remaining conditions in the experimental section. 
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5.4. Influencia del método de preparación en catalizadores de óxido de níquel 
con titanio o niobio. 
De acuerdo con los resultados previos mostrados en este trabajo el óxido de 
titanio se ha mostrado como un excelente soporte para el óxido de níquel. Por otra 
parte, los catalizadores de óxido de níquel promovidos de referencia descritos en la 
bibliografía emplean óxido de niobio como promotor. Así, en este subapartado se ha 
llevado a cabo un estudio comparativo de catalizadores de óxido de níquel con óxido de 
titanio o con óxido de niobio, preparados por impregnación húmeda (catalizadores 
soportados) o por evaporación de mezclas de sales (catalizadores promovidos). Cuatro 
tipos de muestras se han sintetizado y probados en la deshidrogenación oxidativa de 
etano: 
- Catalizadores de NiO soportado sobre TiO2 preparado por impregnación 
húmeda. El TiO2 elegido es TiO2 P25 suministrado por Degussa, 
mayoritariamente anatasa, con un área superficial de 55 m2/g. 
- Catalizadores de NiO soportado sobre Nb2O5 preparado por impregnación 
húmeda. El Nb2O5 se ha preparado por síntesis hidrotermal, con un área 
superficial de 66 m2/g. 
- Catalizadores de NiO promovido con titanio preparado por evaporación de 
mezclas de nitrato de níquel y etóxido de titanio. 
- Catalizadores de NiO promovido con niobio preparado por evaporación de 
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6.1. Discusión. Oxidación total: Eliminación de compuestos orgánicos volátiles.  
Como se ha dicho con anterioridad, la eliminación de compuestos orgánicos 
volátiles por oxidación total empleando catalizadores es una de las opciones más 
eficientes y en ocasiones, dependiendo de las condiciones de emisión y de los 
compuestos a eliminar, la que da lugar a los mejores resultados de eliminación. Los 
catalizadores más habituales suelen contener metales nobles, típicamente paladio o 
platino [1,2], dispersos sobre soportes, monolitos, mallas… Los metales nobles cuentan 
con el inconveniente principal de su alto precio por lo que sería muy interesante cambiar 
la formulación de los catalizadores, reemplazando metales nobles por otros metales no 
nobles [3,4]. En este sentido, los catalizadores basados en óxido de hierro presentan 
velocidades de reacción razonablemente altos y, sobre todo, su disponibilidad es muy 
elevada y su precio muy bajo. De hecho, las sales férricas presentan un precio en el 
mercado dos o tres órdenes de magnitud inferiores a sales comparables de platino, oro 
o paladio. 
 
Catalizadores másicos de óxido de hierro 
Catalizadores de α-Fe2O3 
Inicialmente, se probó un catalizador comercial de óxido de hierro (α-Fe2O3) para 
la eliminación por oxidación total de propano y tolueno. Para activar la molécula de 
propano, en las condiciones de reacción empleadas, se requerían 200⁰C para propano y 
300⁰C en el caso del tolueno. Para lograr una conversión completa, sin embargo, se 
necesitaban en ambos casos temperaturas superiores a 400⁰C. Con el objetivo de 
mejorar estas prestaciones se prepararon catalizadores másicos de óxido de hierro, 
manteniendo la misma fase de α-Fe2O3, pero incrementando el área superficial y 
modificando las propiedades superficiales. En la Figura 6.1 se muestra de una manera 
esquemática la mejora observada con los catalizadores preparados siguiendo diferentes 
estrategias. 





Figura 6.1. Esquema sobre las mejoras obtenidas con las diferentes preparaciones de catalizadores de 
Fe2O3 con respecto al Fe2O3 comercial 
 
El primer catalizador que se sintetizó se preparó de una manera simple por 
evaporación de una disolución de nitrato de hierro y posterior calcinación. Con este 
catalizador se consiguió aumentar el área superficial por un factor de 8 respecto de la 
muestra comercial pero la actividad catalítica se incrementó mucho más. Aunque es 
difícil de estimar debido a la gran diferencia de reactividad con este catalizador tan 
simple la actividad catalítica se multiplicó por 100-150. Si con esta muestra tan sencilla 
se observan mejoras tan importantes, la síntesis de óxidos de hierro con mayores áreas 
y con una mayor concentración de irregularidades en la superficie produciría notables 
mejoras adicionales.  
El uso de ácido oxálico en la síntesis de óxido de hierro consiguió multiplicar el 
área superficial por 20 y la actividad catalítica en la oxidación total de propano y tolueno 
por 300-500. Esta muestra es mesoporosa y está formada por dominios que consisten 
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Hay otras estrategias para aumentar el área superficial. Así, se decidió sintetizar 
catalizadores de óxido de hierro de alta área mediante la técnica denominada 
“nanocasting”. Esta técnica permite la síntesis de óxidos metálicos ordenados 
mesoporosos con la estructura de los poros de “hard templates” silíceos. En este caso, 
se usó la KIT-6 como soporte mesoporoso silícico puesto que presenta poros 
interconectados permitiendo que la réplica del óxido metálico no se desmorone. 
Controlando el método de preparación se sintetizaron dos muestras con diferente grado 
de orden. Así, se preparó un catalizador medianamente ordenado que aumentaba la 
superficie específica respecto del óxido comercial por un factor de 15 y la actividad 
catalítica por un factor de 50. Más interesante todavía es el caso del óxido de hierro 
altamente ordenado que aún siendo calcinado a 500⁰C, alcanzó un área superficial muy 
elevada de 208 m2/g. Con este material se conseguía multiplicar el área por 60 y la 
actividad catalítica por 300-500. 
Como se ha indicado anteriormente, con diferentes rutas sintéticas se consigue 
incrementar el área superficial. Sin embargo, la reactividad se incrementa mucho más 
que la que correspondería a ese mayor número de centros activos superficiales. Por 
tanto, otros factores también influyen en esa mejora.  
Un aspecto importante que se ha observado es que, de entre los catalizadores 
mejorados no comerciales, el orden de reactividad depende del hidrocarburo 
alimentado. En el caso de la oxidación de propano el catalizador más eficiente fue el 
preparado con ácido oxálico, mientras que en la oxidación de tolueno el catalizador 
mesoporoso ordenado de alta área presentó la mayor reactividad.  
Centrándonos en la oxidación de propano, la reducibilidad de los centros de 
óxidos de hierro se ha mostrado como la característica principal que determina el 
comportamiento catalítico. Así, se puede observar una clara correlación entre actividad 
específica (actividad normalizada por el área) y la temperatura tanto del onset como del 
máximo de reducción en los ensayos de reducción a temperatura programada (Figura 
6.2). Los catalizadores menos reducibles fueron los preparados mediante nanocasting, 
tanto el parcial como el altamente ordenado. De acuerdo con esta baja reducibilidad, la 
actividad específica fue también baja.  





Figura 6.2. Influencia de la temperatura de reducción (máximo del primer pico observado por 
TPR) sobre la actividad específica de los diferentes óxidos de hierro en la oxidación total de propano. 
 
Hay un elevado número de artículos en los que se demuestra que la oxidación de 
alcanos en óxidos metálicos tiene lugar predominantemente a través de un mecanismo 
Mars Van-Krevelen que involucra el oxígeno de la red mediante un ciclo redox 
(mecanismo de oxidación – reducción) [5]. El ciclo comenzaría por la adsorción del 
alcano en la superficie del catalizador y la reducción del óxido metálico. El hidrocarburo 
adsorbido en la superficie reacciona con el oxígeno de red del catalizador cercano a la 
superficie, produciéndose  la reducción momentánea de la especie metálica.  Después, 
en una segunda etapa, el catalizador (el centro activo metálico del catalizador) es 
reoxidado por el oxígeno gaseoso alimentado. De acuerdo con este mecanismo el 
oxígeno que entraría a formar parte de la molécula de CO2 producida por combustión 
de propano provendría de la red del catalizador. De hecho, se realizaron ensayos en 
ausencia de oxígeno alimentando propano y helio sobre el catalizador altamente 
ordenado preparado por nanocasting. Estos ensayos se llevaron a cabo en una 
atmósfera purgada de oxígeno y se pudo observar la formación de CO2 y también de 
propileno, aunque en menor medida. La concentración de ambos productos disminuía 
con el tiempo pero tras una hora de reacción todavía se podían apreciar trazas de ambos 
compuestos.  Por tanto, se pudo comprobar de una manera cualitativa que la formación 
de CO2 empleaba átomos de oxígeno del propio catalizador y, por tanto, la oxidación de 
propano sobre catalizadores de óxido de hierro tiene lugar, al menos parcialmente, a 




través de un mecanismo redox Mars- Van Krevelen. Indicar que los catalizadores 
preparados por precipitación y el sintetizado con ácido oxálico presentan una mayor 
proporción en la superficie de especies de oxígeno de red Oα que los preparados por 
nanocasting (75-78%). No se puede descartar que esta mayor concentración de especies 
oxígeno de red facilite la re-oxidación y el ciclo redox y por tanto la velocidad de 
reacción.  
Por otra parte, en la oxidación de tolueno se observó un orden de reactividad 
diferente entre los distintos óxidos de hierro. Así, en este caso, la muestra más activa 
por masa de catalizador fue el catalizador altamente ordenado de mayor área 
superficial. Si se tiene en cuenta la actividad específica (por m2) no se pudo establecer 
ninguna correlación con la reducibilidad estimada por TPR (Figura 6. 3).  
 
Figura 6. 3. Influencia de la temperatura de reducción (máximo del primer pico observado por 
TPR) sobre la actividad específica de los diferentes óxidos de hierro en la oxidación total de tolueno. 
 
Esta falta de correlación podría deberse a que la reducción no es la etapa 
limitante en el ciclo redox si no la re-oxidación de los centros metálicos. En la oxidación 
de alcanos ligeros en catalizadores basados en óxidos metálicos a temperaturas 
superiores a 250⁰C una vez que tiene lugar la adsorción del hidrocarburo y la reducción 
del óxido metálico, la re-oxidación posterior suele ser considerablemente más rápida. 
Sin embargo, a temperaturas inferiores la re-oxidación suele ser la etapa limitante. Otra 
posibilidad es que la oxidación de tolueno tenga lugar mediante otro mecanismo, como 




el Rideal-Eley, en el que un compuesto adsorbido reacciona con otro reactivo que no ha 
sido adsorbido en la superficie del catalizador. Por lo tanto, en este caso, la actividad 
catalítica dependería más del área superficial y de la concentración relativa de defectos 
de oxígeno. De hecho ya se ha propuesto en la literatura científica que la oxidación de 
tolueno en catalizadores de óxido de hierro simples transcurre a través del mecanismo 
Rideal-Eley [6].  Este mecanismo podría explicar la mayor actividad de la muestra con 
mayor área superficial. Así, en el catalizador preparado por nanocasting con mayor área 
superficial se ha observado que la cantidad relativa de especies Oβ es elevada. Estas 
especies pueden relacionarse con la presencia de oxígenos de baja coordinación y 
también a defectos de oxígeno, lo que podría favorecer una mayor adsorción de tolueno 
en la superficie del catalizador y, por tanto, incrementaría la actividad catalítica. Indicar 
que no se realizaron ensayos con tolueno y helio en ausencia de oxígeno debido a la baja 
concentración de tolueno que se emplea, lo que dificulta la posible detección de CO2.  
 
Catalizadores de Fe3O4 y Fe3O4/Fe2O3 
Una vez que se comprobó que el uso de procedimientos de síntesis de Fe2O3 más 
elaborados da lugar a una importante mejora en el comportamiento catalítico en la 
oxidación total de compuestos orgánicos volátiles, se plantearon diferentes métodos de 
preparación utilizando rutas sintéticas que no fueran agresivas. Así, se sintetizaron una 
serie de catalizadores de óxidos de hierro másicos en condiciones supercríticas así como 
muestras preparadas por métodos hidrotermales y solvotermales. Dependiendo del 
método de preparación, presentaron como fases cristalinas Fe2O3, Fe3O4 o una mezcla 
de Fe2O3/Fe3O4. Estos catalizadores se probaron en la eliminación de tolueno por 
oxidación total.  
Inicialmente, se prepararon dos muestras en agua supercrítica en régimen 
continuo a 200 o 450⁰C que dieron lugar a la formación de la espinela Fe3O4, como única 
fase en la muestra de 200⁰C y predominante en la de 450⁰C. En ambos casos las 
partículas de los catalizadores presentan una morfología esférica con cavidades 
cerradas, dando lugar a áreas superficiales entre 20 y 30 m2/g.  




También se sintetizó un catalizador por métodos hidrotermales en condiciones 
subcríticas en un autoclave cerrado. Este catalizador presenta una superficie específica 
de 20 m2/g y como única fase el Fe2O3. La morfología de las partículas de este catalizador 
es esférica con la presencia de un número importante de cavidades abiertas.  
Finalmente se prepararon dos catalizadores por métodos solvotermales en 
condiciones subcríticas. En un caso se empleó etilenglicol en la síntesis y en otro 
polietlenglicol/etilenglicol, dando lugar a áreas superficiales de 18 y 55 m2/g, 
respectivamente. Con etilenglicol el aspecto de las partículas del catalizador era similar 
a moras con algunas cavidades internas. La única fase cristalina detectada fue Fe3O4. En 
el caso de usar polietilenglicol/etilenglicol el aspecto de las partículas se asemejaban a 
flores con un importante número de cavidades abiertas. Fe3O4 es la principal fase 
cristalina detectada aunque la presencia de Fe2O3 también es importante. 
En cuanto a la reactividad, los catalizadores preparados en agua supercrítica 
presentaron velocidades de reacción inferior a las de los sintetizados por métodos 
hidrotermales y solvotermales. Si eliminamos el factor área, es decir se considera la 
actividad normalizada por el área del catalizador, también se pudo observar la misma 
tendencia (Figura 6.4). Por tanto, los catalizadores preparados en agua supercrítica son 
menos activos porque presentan una reactividad intrínseca de los centros activos 
inferior a la de los otros métodos. 
 
Figura 6.4. Actividad catalítica y actividad normalizada por el área del catalizador frente al área 
superficial, para los catalizadores preparados en agua supercrítica, por métodos hidrotermales y 
solvotermales.  

























































































El catalizador más activo, tanto por gramo de catalizador como por m2, resultó 
ser el preparado por métodos solvotermales con polietilenglicol/etilenglicol que es el 
que presenta la mayor área superficial. Indicar que este catalizador solvotermal es 
ligeramente más reactivo que el catalizador altamente ordenado preparado por 
nanocasting, a pesar de poseer un área superficial considerablemente menor (55 vs 208 
m2/g).  
De acuerdo con los resultados de caracterización se han obtenido óxidos de 
hierro con diferentes tipos de cavidades dependiendo del método de síntesis. Así, se 
generan cavidades internas cuando el método de preparación conlleva el uso de agua 
supercrítica, mientras que las cavidades abiertas se generan cuando se utilizan métodos 
de preparación subcríticos, especialmente en condiciones solvotermales. De acuerdo 
con los resultados catalíticos la presencia de cavidades tiene diferentes efectos positivos 
sobre el rendimiento del catalizador. Mientras que las cavidades internas parecen 
aumentar la cantidad de vacantes de oxígeno, las cavidades abiertas hacen aumentar la 
actividad intrínseca de los centros activos. Así, a diferencia de los catalizadores que sólo 
presentaban Fe2O3 como fase cristalina se observa que los catalizadores más activos 
(mayor actividad intrínseca) son aquellos que presentan una mayor concentración de 
especies de oxígeno superficiales de red (Oα) y estas predominan en los catalizadores 
con cavidades abiertas. 
Por otra parte, la naturaleza de la fase cristalina parece modificar el 
comportamiento catalítico. Así, para los catalizadores preparados usando condiciones 
subcríticas o supercríticas, los catalizadores con la actividad más alta fueron aquellos 
que presentan algo de Fe2O3 además de Fe3O4 mientras que los que sólo tienen Fe3O4 
fueron menos activos. Aparentemente, hay un efecto sinérgico entre Fe3O4 y Fe2O3, 
puesto que los catalizadores formados por mezclas de estas fases presentan una 
actividad específica superior a la de los catalizadores formados por las fases puras (sólo 
Fe3O4 o sólo Fe2O3) (Figura 6.5). 
 
 






Figura 6.5. Microcopía electrónica de barrido (SEM), mostrando las diferentes fases Fe3O4 y 
Fe2O3 y la actividad específica para los catalizadores de óxido de hierro preparados por el proceso; a) 
agua supercrítica a 200⁰C, b) agua supercrítica a 450⁰C, c) hidrotermal, d) solvotermal con etilenglicol y 
e) solvotermal con polietilenglicol/etilenglicol. 
 
Además de presentar una actividad catalítica elevada, estos catalizadores 
mostraron una gran estabilidad cuando se probaron en diferentes ciclos consecutivos o 
en unas condiciones fijas durante varias horas. Desafortunadamente, la presencia de 
agua en la alimentación se mostró negativa para la actividad catalítica. Así, la adición de 
4-10% de agua a la alimentación supuso un desplazamiento de aproximadamente 25⁰C 
hacia mayores temperaturas de la curva Conversión/Temperatura. Como aspecto 
positivo, indicar que la adición de CO2 en pequeñas cantidades a la alimentación no 
afectó negativamente a la conversión de tolueno.  
Los dos catalizadores más activos, el preparado hidrotermalmente y el 
preparado solvotermalmente con polietilenglicol/etilenglicol, se caracterizaron después 
de su uso en la reacción, mostrando escasas diferencias con respecto a las muestras 
























Catalizadores soportados de óxido de hierro 
Los catalizadores másicos de óxido de hierro preparados de una manera 
adecuada se han mostrado altamente activos y, especialmente, muy estables, al ciclarlos 
o con el tiempo, en la eliminación por oxidación total de dos compuestos orgánicos 
volátiles representativos, el propano y el tolueno. Una estrategia sencilla y habitual para 
mejorar las propiedades físicas, aumentar la reactividad o disminuir la cantidad de metal 
a emplear es soportar los centros activos, en este caso los óxidos de hierro, sobre un 
material adecuado. De esta manera se pueden obtener especies de hierro dispersas 
sobre la superficie del soporte. Estas especies de hierro soportadas pueden tener 
propiedades catalíticas muy diferentes a las de los óxidos de hierro puros. En el presente 
trabajo, los catalizadores soportados se emplearon en la oxidación total de tolueno.  
Para soportar el óxido de hierro, inicialmente se empleó el soporte standard, una 
sílice de 180 m2/g, y se emplearon tres contenidos diferentes de hierro (4.4, 8.5 y 15.6 
% en peso de Fe). Utilizando estos catalizadores en la oxidación total de tolueno la 
actividad por gramo de catalizador aumentó con el contenido de hierro, desplazándose 
la curva conversión/temperatura de reacción a la izquierda, es decir a menores 
temperaturas. Por ejemplo, la temperatura de reacción para la cual se obtiene un 50% 
de conversión es en el caso del catalizador con un 4.4% de Fe de 250⁰C, 240⁰C para el 
de 8.5% y 225⁰C para el del 15.6%. Si tenemos en cuenta el contenido de hierro, la 
actividad catalítica por gramo de hierro presente en el catalizador presenta valores 
similares, si bien aumenta ligeramente con el contenido de hierro. Indicar que con estos 
catalizadores la conversión completa de tolueno se obtiene en el mejor de los casos a 
275⁰C. 
Con el objetivo de mejorar la dispersión de hierro sobre un soporte, se empleó 
un material más elaborado como soporte. Los minerales arcillosos presentan 
estructuras laminares de alta versatilidad que pueden utilizarse como absorbentes, 
intercambiadores de iones o catalizadores. Las características fisicoquímicas de estos 
minerales arcillosos pueden mejorarse mediante la inserción de polioxocaciones que 
conducen a arcillas intercaladas con pilares (PILC) o mediante la inserción de un catión 
voluminoso y la posterior formación de pilares entre capas adyacentes obteniendo, de 




esa manera, una heteroestructura arcillosa porosa (PCH). Aquí se propuso el uso de una 
heteroestructura arcillosa porosa como soporte. La síntesis de PCH genera estructuras 
con porosidad ajustable, alta área superficial y buena estabilidad térmica y mecánica por 
lo que estas estructuras presentan una gran potencialidad para ser utilizadas como 
soporte. El soporte (PCH) se ha preparado a partir de bentonita, con elevada proporción 
de montmorillonita. El mineral base se extrajo de la “Sierra de Níjar” y fue suministrado 
por Minas de Gador S.A. 
El soporte PCH empleado presentó una superficie específica de 644 m2/g y está 
formado fundamentalmente por sílice con una muy baja proporción de alúmina. Sobre 
este soporte se depositaron también tres contenidos diferentes de hierro (4.4, 8.5 y 15.6 
% en peso de Fe). Usando estos catalizadores en la eliminación de tolueno la actividad 
por gramo de catalizador aumentó con el contenido de hierro. Así, el catalizador con un 
15.6% de hierro obtuvo la mayor actividad catalítica y el del 4.4% la menor. Por ejemplo, 
la temperatura de reacción para la cual se obtiene un 50% de conversión es en el caso 
del catalizador con un 4.4% de Fe de 195⁰C, 180⁰C para el de 8.5% y 170⁰C para el del 
15.6%. Si tenemos en cuenta el contenido de hierro, la actividad catalítica por gramo de 
hierro es similar para los tres catalizadores (45-65 gtol kgFe-1 h-1 a 160⁰C). Indicar que con 
estos catalizadores la conversión completa de tolueno se obtiene en los catalizadores 
con más hierro a apenas 200⁰C. 
Si se comparan los catalizadores con un mismo contenido de hierro y diferente 
soporte se puede observar una gran diferencia en el comportamiento catalítico. Los 
catalizadores soportados sobre la heteroestructura presentan una velocidad de reacción 
muy superior a la obtenida con los soportados sobre sílice. Así, con PCH los más activos 
alcanzan un 50% de conversión de tolueno a una temperatura de reacción de 175⁰C 
mientras que los homólogos con sílice apenas un 1%. 
Para explicar los resultados se caracterizaron los catalizadores. De acuerdo con 
los resultados de DR-UV-Vis., XRD y XPS el nivel de dispersión del hierro sobre el PCH es 
muy superior al de la sílice (Figura 6.6). Sobre el soporte PCH especies FeOx aisladas y 
poco aglomeradas y, en menor medida, pequeños clusters de Fe2O3 son las especies 




predominantes.  Sin embargo, sobre sílice predominan los pequeños clusters y las 
nanopartículas de óxido de hierro con baja interacción con el soporte.  
 
Figura 6.6. Dispersión del óxido de hierro sobre el PCH y sílice convencional (DR-UV-Vis. y DRX). 
 
Por tanto, puede concluirse que la actividad catalítica varía con el nivel de 
dispersión de las especies de hierro, de manera que, a mayor dispersión mayor 
actividad. Estos valores aunque concuerdan con algunos previos de la literatura 
científica sobre catalizadores basados en óxidos de hierro, contrastan con los resultados 
obtenidos con otros óxidos metálicos, como los óxidos de cobalto o manganeso o incluso 
con platino, paladio o iridio, en los que los catalizadores más activos son aquellos que 
presentan una baja interacción soporte-metal.  
La Figura 6.6 muestra resultados de caracterización, las fases de óxido de hierro 
que presentan, así como su relación con la dispersión de las especies de óxido de hierro. 
La estabilidad de estos catalizadores también se estudió en profundidad así como 
las características del catalizador tras su uso. Por ejemplo, con el catalizador con un 
8.5%Fe soportado sobre la heteroestructura PCH a una temperatura de reacción de 
180⁰C se ha observado una conversión de tolueno de 60-65% que no ha sufrido apenas 
variaciones durante 12 h. Esta estabilidad está relacionada con las escasas 
modificaciones de los catalizadores durante la reacción; si el catalizador usado se 
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lo demuestra la caracterización por difracción de rayos X, DR-UV-Vis y XPS. 
Adicionalmente, se realizó una prueba de estabilidad adicional en la oxidación de 
tolueno usando también el catalizador con un 8.5% Fe sobre la PCH. Así, se llevaron a 
cabo 12 ciclos usando la rampa de temperatura estándar. Una vez que se logró la 
conversión del 100% a 225⁰C, se apagó el horno y se mantuvo la alimentación. El reactor 
se enfrió hasta 50⁰C y luego se emprendió un ciclo posterior. La estabilidad observada 
fue excelente sin desviaciones importantes en comparación con el primer ciclo. 
 
Uso de lodos férricos como catalizadores o soportes 
Dadas las buenas propiedades del óxido de hierro como catalizador en 
reacciones de oxidación total de compuestos volátiles, se pensó que materiales 
residuales que contuvieran óxido de hierro podrían suponer una eficiente y barata 
alternativa catalítica. En particular, se probó como catalizador un lodo férrico extraído 
en el proceso de potabilización de aguas. 
El origen de este lodo es el siguiente. Las disoluciones de cloruro férrico se 
utilizan como coagulantes o floculantes en operaciones de tratamiento de agua para el 
consumo humano. Este tratamiento produce grandes cantidades de sólidos tipo arcilla 
formados principalmente por montmorillonita con óxidos de hierro y de otros metales.  
Durante la depuración de agua para consumo humano se generan una serie de 
residuos. Una de las etapas más importantes de este proceso implica la eliminación de 
partículas suspendidas y coloidales. Por tanto, es necesario tratar el agua con 
coagulantes, que desestabilizan los coloides y forman agregados que son fácilmente 
sedimentables. Ese tratamiento da como resultado agua clara con bajos niveles de 
turbidez. Concretamente, en la estación potabilizadora situada en la provincia de 
Málaga con la que se ha trabajado, se utiliza una disolución comercial de FeCl3 al 40% 
como agente coagulante. El efluente se pretrata con KMnO4 y NaClO, y luego se agrega 
la disolución comercial de FeCl3. Después del proceso de coagulación, decantación y 
secado se obtiene una gran cantidad de residuo seco (lodos férricos). 




De acuerdo con la difracción de rayos X, este lodo presenta como fases 
principales la calcita, la nontrorita, el cuarzo y la hematita (Fe2O3). Además, debido a su 
origen, este lodo presenta unas características muy heterogéneas. En un análisis 
detallado por microscopía electrónica se pudieron detectar 3 morfologías diferenciadas 
con composiciones  diferentes. En todas ellas se pudo observar la presencia de elevadas 
concentraciones de Si, Al y Fe. En una de ellas se observó una proporción de Fe muy alta 
(40% en átomos sin considerar oxígeno ni carbono) así como un 6.9% de Mn. La 
presencia de manganeso también puede resultar importante desde un punto de vista 
catalítico dada la alta reactividad que presentan los óxidos de manganeso.   
Inicialmente, se probaron estos lodos, previamente activados térmicamente a 
350 o 550⁰C, en la eliminación de propano y tolueno por oxidación total. Empleando 
condiciones estándar de reacción este material no presentó unas propiedades catalíticas 
óptimas. Sin embargo, empleando velocidades espaciales bajas se pudo activar los 
hidrocarburos a temperaturas mucho más bajas. Así, utilizando un tiempo de contacto  
40 veces el estándar, se obtuvo similares conversiones que la obtenida por un 
catalizador de platino soportado sobre alúmina (usando el tiempo de contacto 
estándar). Como el lodo se produce continuamente y por tanto es muy económico, si se 
solventan los problemas asociados con un excesivo uso de catalizador, podría ser 
interesante como posible sustituto de un catalizador estándar de metal noble. Sin 
embargo, un factor de 40 parece muy elevado. En este sentido, se planteó la posibilidad 
de utilizar el lodo no como catalizador sino como soporte. Así, se depositó platino sobre 
el lodo y se probó en catálisis en la eliminación de hidrocarburos. Los resultados fueron 
excelentes puesto que este catalizador Pt/Lodo resultó ser más activo que el catalizador 
de referencia Pt/alumina (sintetizados en ambos casos de la misma manera y con el 
mismo contendido de metal noble) en la oxidación total de tolueno. De hecho, la curva 
conversión/temperatura de reacción se desplazó aproximadamente 20⁰C hacia la 
izquierda con el catalizador de Pt/Lodo respecto del catalizador Pt/alumina (Figura 6.7).  





Figura 6.7. Conversión de tolueno frente a la temperatura de reacción en la oxidación total, 
para los catalizadores empleados (Lodo, Pt/Lodo y Pt/alumina). Condiciones de reacción en el capítulo 
correspondiente. 
 
La explicación de esta mejora no es directa. La mayor actividad del Pt/Lodo 
comparado con Pt /alúmina puede deberse a la presencia de diferentes metales en el 
lodo. Así, la promoción de catalizadores de Pt/soporte mediante la adición de varios 
óxidos metálicos se ha descrito en la literatura científica [7]. Un contacto íntimo entre 
partículas de platino y las especies de metales suelen modificar las propiedades redox 
del catalizador, el estado de oxidación del platino y el tamaño de cristal del platino [8]. 
En el presente trabajo se ha observado el mismo estado de oxidación de platino sobre 
lodo o sobre alúmina. Sin embargo, a pesar de que ambos catalizadores presentan el 
mismo contenido de platino se ha comprobado que en la superficie del catalizador la 
concentración de Pt es superior sobre alúmina que sobre lodo. Así, el platino estaría más 
disperso sobre la alúmina que sobre el lodo, lo cual puede afectar la reactividad de los 
centros catalíticos, de manera que la fuerza de los enlaces Pt-O sería mayor cuando el 
soporte es la alumina [9]. El mejor comportamiento catalítico de Pt/Lodo comparado 
con el de Pt/alúmina también podría estar relacionado con la mesoporosidad del lodo 
dado que el platino se encuentra principalmente en los mesoporos, tal vez permitiendo 
una mejor difusión de reactivos y productos. Además, los lodos presentan óxidos 
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metálicos que son bastante reactivos, como el óxido de hierro y los óxidos de 
manganeso, a diferencia de la alúmina que es poco activa. 
Curiosamente, los lodos recogidos en diferentes tiempos de la depuradora, con 
un intervalo de 13 meses (lodo inicial, a los 4 meses y  los 13 meses) presentan un 
comportamiento catalítico uniforme. 
Además, tanto el lodo férrico como el Pt depositado sobre el lodo presentan una 
alta estabilidad catalítica alta, manteniendo el mismo rendimiento catalítico durante al 
menos 30 h. Esta elevada estabilidad catalítica se puede explicar en base a las escasas 
modificaciones observadas de área específica, fases cristalinas y composición superficial 
tras ser usados en reacción.  
La presencia de agua y de CO2 en la alimentación supuso un comportamiento 
distinto dependiendo del hidrocarburo alimentado. Así, se observó una caída de la 
actividad catalítica en la transformación de tolueno. Contrariamente, se obtuvo una 
mejora de la conversión si lo que se alimentaba era propano. La adsorción competitiva 
o la modificación de los centros activos al variar la alimentación podría explicar este 
comportamiento que, por otra parte, es bastante habitual en catálisis. Es también muy 
interesante indicar que se observó una mejora en la conversión de tolueno cuando se 
alimentaban simultáneamente tolueno y propano. 





6.2. Discusión.Oxidación selectiva: Deshidrogenación oxidativa de etano a 
eteno. 
Como se ha mencionado a lo largo del presente trabajo, las olefinas ligeras, y 
particularmente el etileno, son las materias primas más importantes en la industria 
petroquímica aunque se obtienen mediante el problemático proceso denominado 
pirólisis con vapor (steam cracking). Este proceso requiere unas temperaturas de 
operación altas y un gran aporte energético [10, 11]. 
La deshidrogenación oxidativa de etano a etileno es una alternativa que 
eliminaría muchos de los problemas de la pirolisis con vapor. Esta reacción se ha 
estudiado en la bibliografía empleando catalizadores de distinta naturaleza, siendo los 
más interesantes aquellos que pueden trabajar a temperaturas de reacción 
relativamente bajas. Entre este grupo de catalizadores destacan los basados en óxido de 
níquel. Aunque el óxido de níquel puro presenta baja formación de etileno y alta de 
óxidos de carbono, si se promueve con otros elementos (como el Nb o el Sn) se pueden 
alcanzar elevadas selectividades a etileno [12, 13, 14]. Aunque menos estudiados que 
los catalizadores de NiO promovidos, los catalizadores de óxido de níquel soportados 
sobre materiales adecuados suponen otra alternativa simple muy interesante. De esta 
manera se logra, aparte de mejorar las características físicas del catalizador 
(propiedades térmicas y mecánicas) dispersar el óxido de níquel sobre un soporte y 
cambiar las propiedades físico-químicas del níquel, lo que produce un importante 
incremento en la formación de la olefina [15]. 
 
Catalizadores de NiO soportados sobre materiales con diferentes características 
Inicialmente se realizó un estudio de una serie de catalizadores de óxido de 
níquel soportados sobre óxidos metálicos standard. Los soportes empleados en el 
estudio fueron: i) MgO (soporte con propiedades básicas), ii) SiO2 (soporte standard), iii) 
TiO2 (anatasa pura), iv)  TiO2 (una mezcla de rutilo y anatasa de área relativamente alta), 
v) un soporte arcilloso con titanio que ya se había descrito como altamente selectivo 
(heteroestructura de arcilla con pilares de sílice y óxido de titanio). 




En cuanto a actividad catalítica el catalizador que presentó el menor valor por 
centro activo (normalizada por contenido de níquel) es el soportado sobre MgO. Así, las 
velocidades de reacción observadas son, al menos, un orden de magnitud inferior (120 
vs 1150-10941 gC2H6 kgNiO-1 h-1) al de los otros catalizadores. El catalizador sin soportar 
y los soportados sobre sílice y los dos TiO2 presentan velocidades de reacción similares 
por gramo de catalizador. Sin embargo, como el catalizador sin soportar tiene un 100% 
de óxido de níquel, su actividad por centro activo de níquel es considerablemente 
inferior. Finalmente, el catalizador con la mayor reactividad fue el soportado sobre la 
arcilla pilareada PCH-Ti. De estos resultados se puede concluir que, en general, soportar 
el óxido de níquel supone una mejora en cuanto a la capacidad de activar la molécula 
de etano, excepto en el caso de MgO. La mayor actividad de los catalizadores soportados 
respecto del catalizador de NiO másico puede deberse a la reducción en el tamaño de 
cristal de NiO observado. De hecho, se puede observar una razonable correlación entre 
ellos (Figura 6.8). 
 
Figura 6.8. Relación entre el tamaño de cristal de NiO y la actividad catalítica normalizada por el 
contenido de NiO. Notas: Actividad catalítica a 450 ⁰C y conversiones inferiores al 5% en gC2H6 kgNiO-1 h-1. 
Tamaño medio de cristal estimado por DRX mediante la ecuación de Scherrer. 
 
La arcilla pilareada con Ti presenta la mayor área superficial de entre los soportes 
empleados, lo que provoca una mayor dispersión del óxido de níquel sobre la superficie 
del soporte y un menor tamaño de cristal. Más centros activos, a igualdad de todo lo 
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Sin embargo, el catalizador soportado en MgO parece presentar una actividad 
catalítica especialmente baja que no se correspondería con su tamaño de cristal. Una 
mayor adsorción de etano en la superficie básica del MgO puede ser la responsable de 
la ralentización de la reacción. Otros factores como la concentración de oxígenos 
electrofílicos, la interacción níquel-soporte o la actividad del propio soporte también 
deben desempeñar un papel muy importante en la activación de la molécula de etano 
por lo que la correlación actividad/tamaño de cristal no es tan evidente. 
Haciendo una estimación aproximada del número de centros activos de NiO 
(considerando el soporte inerte, las partículas de NiO esféricas y homógeneas y toda la 
superficie externa disponible) se puede obtener la reactividad de cada centro activo. El 
catalizador más activo por centro correspondería al NiO/Ti-P25, seguida por los otros 
catalizadores con titanio NiO/PCH-Ti y NiO/Ti-anat. A continuación se encontraría el 
soportado en sílice (NiO/SiO2) y el másico. El catalizador soportado en MgO presentaría, 
con diferencia, la menor reactividad por centro activo. 
En cuanto a la selectividad a etileno, los resultados son muy diferentes 
dependiendo del catalizador empleado, variando del 20% en el caso del catalizador 
soportado en MgO hasta el 90% en el caso del catalizador con TiO2 P25 (rutilo+anatasa).  
Es interesante indicar que soportar el NiO no siempre da lugar a incrementos en 
la formación de etileno. De hecho, el catalizador másico de NiO es algo más selectivo 
que los soportados sobre MgO o SiO2. Sin embargo, la adición de un soporte que 
contiene Ti ha supuesto un incremento muy importante. Esta variación observada de la 
selectividad no está relacionada con el tamaño de cristal de NiO. Así, la Figura 6. 9 
relaciona el tamaño de cristal medio del NiO con la selectividad a etileno y puede 
observarse que la tendencia no es clara.  





Figura 6. 9. Relación entre el tamaño de cristal de NiO y la selectividad a etileno. Notas: 
Selectividad a etileno para una conversión del 10% y 450⁰C. Tamaño medio de cristal estimado por DRX 
mediante la ecuación de Scherrer.Otras condiciones de reacción en el texto. 
 
Un menor tamaño de cristal podría suponer una mayor interacción níquel-
soporte, si las características del soporte fueran homogéneas. Sin embargo, comparar 
diferentes soportes es altamente complejo pues las interacciones Ni-Si, Ni-Mg o Ni-Ti 
presentan características muy distintas. El óxido de sílicio se caracteriza por presentar 
una baja SMSI (strong metal-support interaction) lo que da lugar, aún presentando 
superficies específicas altas, a una baja interacción de la sílice con el metal depositado. 
En este caso, soportar sobre sílice la única mejora desde un punto de vista catalítico que 
ha producido ha sido aumentar la actividad por centro de níquel, probablemente 
relacionado con la disminución del tamaño de partícula y el aumento en el número de 
centros disponibles. Sin embargo, la selectividad a etileno apenas ha variado (incluso ha 
caído ligeramente) respecto del catalizador másico debido, probablemente, a esa baja 
interacción.   
La reducibilidad de los catalizadores puede ser una característica muy 
importante determinante tanto de la actividad catalítica como de la selectividad a la 
olefina. La deshidrogenación oxidativa de etano sobre catalizadores de óxido de níquel 
siguen un mecanismo redox donde la etapa limitante es la reducción del hidrocarburo 
alimentado, por lo que una mayor reducibilidad estaría fuertemente relacionada con 
una mayor reactividad. De acuerdo con los perfiles de reducción observados en los 



































ensayos de TPR no se aprecian grandes diferencias, excepto en el caso de NiO/PCH-Ti 
que presenta una menor reducibilidad, en consonancia con el menor tamaño de cristal. 
Por tanto, no se aprecia una clara correlación entre la actividad y la reducibilidad. Los 
perfiles de reducción no presentan en todos los casos rasgos comunes por lo que una 
comparación directa no es posible. En un estudio de la reducibilidad por XANES (Figura 
6.10) se pudo observar que los catalizadores NiO sin soportar y NiO/SiO2, que son los 
menos selectivos a etileno, presentan la cinética de reducción más rápida entre los 
catalizadores estudiados. Sin embargo, entre los catalizadores con Ti no se ve tampoco 
la relación inversa selectividad/reducibilidad. Con muchos matices se podría afirmar que 
cinéticas de reducción lentas favorecen selectividades a etileno altas. Probablemente, 
esta lenta reducción del óxido de níquel en los catalizadores más selectivos asegura un 
suministro de oxígeno más controlado, evitando así la oxidación total de etano a CO2. 
 
Figura 6.10. Curvas cinéticas de reducción en H2 calculadas por ajustes lineales de los espectros XANES 
(en la región de Ni K-edge). Condiciones de reducción: T=450 ⁰C; H2/He, 25/25 (mL min−1). Símbolos: NiO 
(), NiO/SiO2 (), NiO/PCH-Ti (), NiO/Ti-P25 (). Un grado de reducción 0 implica un estado de 
oxidación de níquel de 2 (Ni2+) y un grado de reducción 1 implica un estado de oxidación 0 (Nio).  
 
Un estudio detallado por espectroscopía EXAFS nos permitió determinar el 
número de coordinación del níquel en la primera y en la segunda esfera de coordinación 
(Figura 6. 11). Especialmente, se puede ver una clara tendencia entre la selectividad a 
etileno y el número de coordinación en la segunda esfera (Ni-Ni), de manera que, la 
formación de la olefina aumenta a medida que disminuye el número de coordinación 
Ni-Ni. Los menores números de coordinación se observaron en los catalizadores con 



























soportes que contienen Ti, lo que sugiere una interacción alta entre NiO y TiO2. Este 
número de coordinación está relacionado con la concentración de vacantes de Ni y/o O. 
Así, de acuerdo con la bibliografía, la adición de promotores o soportes al NiO hace 
disminuir la concentración de oxígeno sobreestequiométrico. Esta disminución en la 
concentración de oxígeno está en consonancia con la disminución en el número de 
coordinación observado y, por tanto, con el aumento en la cantidad de vacantes de 
oxígeno (respecto del NiO másico standard).  
El oxígeno no estequiométrico se ha descrito como altamente reactivo en la 
activación no-selectiva de etano, por lo que su eliminación provocaría una mayor 
selectividad a la olefina.  Efectivamente, en los catalizadores cuyo soporte contiene 
titanio, al disminuir el número de coordinación y disminuir la concentración de oxígeno, 
la selectividad a etileno aumenta de una manera importante. La Figura 6. 11 también 
refleja la escasa interacción entre el NiO y la sílice en el catalizador NiO/SiO2, ya que los 
números de coordinación apenas varían respecto del catalizador sin soportar. Por tanto, 
la baja interacción níquel-silice es probablemente el factor determinante en la baja 
selectividad a etileno observada con el catalizador NiO/SiO2. 
La naturaleza de las especies de Ni superficiales de estos catalizadores también 
se ha estudiado mediante XPS, extrayéndose conclusiones análogas a las obtenidas por 
EXAFS. Ambas técnicas sugieren el papel importante de los defectos, probablemente 
relacionados  con la eliminación de oxígeno en exceso (oxígeno de carácter electrofílico), 
en el comportamiento catalítico de los catalizadores. 
     
Figura 6. 11. Variación de la selectividad a etileno con el número de coordinación Ni-O o Ni-Ni 
determinados por espectroscopía EXAFS. Nota: Selectividad a etileno a 450⁰C y una conversión de etano 
del 10%. Símbolos: Catalizadores con Ti (), NiO sin soportar (), NiO/SiO2 (). 
 

























Número de coordinación (Ni-Ni)

























Número de coordinación (Ni-O) 

























Número de coordinación (Ni-Ni)

























Número de coordinación (Ni-O) 





Catalizadores de óxidos de níquel soportados sobre diferentes óxidos de titanio 
Como se ha visto anteriormente, los catalizadores de óxido de níquel más 
eficientes en la formación de etileno son los soportados en materiales con titanio.  Por 
ello, se decidió estudiar el comportamiento catalítico en la deshidrogenación oxidativa 
de etano de catalizadores de óxido de níquel soportados en óxidos de titanio de distinta 
naturaleza. Los tres soportes empleados presentan como fase de TiO2 mayoritariamente 
la anatasa: 
- TiO2 anatasa de baja área suministrada por Sigma Aldrich (11 m2/g) 
- TiO2 mayoritariamente anatasa de área intermedia, Degussa (P25, 55 m2/g) 
- TiO2 anatasa nanocristalina de alta área, suministrado por Chempur (150 m2/g) 
 
Con los soportes de área intermedia y alta se han alcanzado elevados valores de 
selectividad a etileno (90% para conversiones de aprox el 10-15%). Sin embargo la 
selectividad a etileno depende fuertemente del contenido de níquel en el catalizador. 
Así,  el contenido de NiO óptimo con el óxido de titanio de área intermedia se encuentra 
en torno al 20% mientras que en el caso del soporte de área elevada se encuentra en el 
50% (Figura 6. 12).  
 
Figura 6. 12. Selectividad a etileno frente al contenido de níquel en los catalizadores soportados en TiO2. 


































Contenidos inferiores al máximo dan lugar a selectividades a etileno ligeramente 
inferiores pero todavía altas (>80%). Esta menor selectividad está relacionado quizás con 
especies de Ni altamente dispersas sobre el soporte y fundamentalmente a centros 
activos y no selectivos del propio soporte. De hecho, aunque con escasa reactividad 
relativa respecto de los centros de níquel, el soporte óxido de titanio presenta una cierta 
actividad en la activación de etano dando lugar a la formación mayoritaria de óxidos de 
carbono.  
Contenidos de óxido de níquel superiores al óptimo produce una caída bastante 
acusada de la selectividad a etileno. En este caso, la menor selectividad se relaciona con 
la presencia de partículas de óxido de níquel con baja o nula interacción con el soporte. 
Como el óxido de níquel sin modificar es muy tendente a la formación de óxidos de 










Figura 6.13. Influencia del contenido de níquel en catalizadores de NiO soportados en TiO2 sobre la 
selectividad a etileno. 
 
Por tanto, es evidente que la interacción Ni-Ti es muy positiva para alcanzar altos 
rendimientos a etileno, evitando la formación de óxidos de carbono. Sin embargo, en 
este punto quedan dos aspectos importantes para dilucidar: 



























- ¿por qué el óptimo en el contenido de níquel es diferente dependiendo del 
soporte? 
- ¿por qué los catalizadores soportados en el óxido de titanio de baja área 
presentan menores selectividades a etileno? 
En cuanto al óptimo en el contenido de níquel, que soportes de alta área 
requieran mayores contenidos de metal en su superficie que soportes de área menor 
puede resultar razonable si se piensa en términos de dispersión y de monocapa. Así, un 
soporte de mayor área dispersará mejor un óxido metálico y requerirá mayor 
concentración de dicho óxido que un soporte de área menor. La Figura 6.14 representa 
la selectividad a etileno para los distintos soportes en función de la masa de NiO por m2 
de área de soporte. Es decir, se ha representado la selectividad en función de 
recubrimiento de la superficie (proporcional al número de monocapas teóricas de NiO). 
Puede observarse como independientemente del soporte el máximo de selectividad se 
encuentra en rangos similares (en torno a 0.01 gNiO/m2, es decir 5-10 monocapas 
teóricas). Idealmente, especies aisladas de Ni sobre el soporte requieren 0.12 g para un 
soporte de 100 m2 para alcanzar la monocapa. Si lo que se desea es obtener la máxima 
interacción Ni-Ti sin formar cristales de NiO, a priori el mejor comportamiento se 
correspondería con un contenido de níquel correspondiente a la monocapa. Sin 
embargo, en estos catalizadores se forman nanocristales de NiO (los cuales están 
modificados por su contacto con el TiO2) y no esas especies aisladas de níquel. Además, 
el método de preparación empleado es el de impregnación simple que conlleva una 
heterogeneidad muy elevada. Por estos dos factores, el máximo de selectividad se 
encuentra para valores superiores al de la monocapa, en concreto para 5-10 monocapas 
teóricas.  
De acuerdo con lo dicho anteriormente, la microscopía electrónica nos muestra 
como los catalizadores óptimos presentan bajas concentraciones tanto de TiO2 libre 
como de NiO sin interaccionar con el soporte. De todos modos, de acuerdo con los 
resultados de TEM (y dependiendo tanto de la carga de óxido de níquel como del 
soporte de TiO2 empleado), la distribución de óxido de níquel y óxido de titanio no es la 
de un catalizador típico de NiO con soporte de TiO2 (es decir, soporte de TiO2 y, sobre 




él, un variable número de capas de óxido de níquel). De hecho, podemos ver una mezcla 
heterogénea de: i) aglomeraciones de tipo “core/Shell” con partículas de TiO2 en el 
interior y partículas de NiO en el exterior; ii) partículas de NiO libres; iii) partículas de 
TiO2 libres; y iv) algunas aglomeraciones de partículas con especies de Ni dispersas sobre 
el óxido de titanio. 
 
Figura 6.14. Selectividad a etileno para los distintos soportes en función de la masa de NiO por 
m2 de área de soporte 
 
Es interesante destacar que en el caso de la anatasa de baja área el máximo se 
encuentra para un valor de NiO muy bajo (aprox. 4% de NiO) que también concuerda 
con las 5-10 monocapas teóricas de óxido de níquel (considerando especies altamente 
dispersas). Aunque no se ha podido encontrar una causa evidente, la baja selectividad a 
etileno observada en los catalizadores soportados sobre la anatasa de baja área puede 
estar relacionada con una baja interacción entre las partículas de NiO y las de TiO2, tal 
como puede observarse por microscopía, y que puede dar lugar a la masiva presencia 
simultánea de cristales de NiO y de TiO2 libres con apenas interacción entre ellos.  
Indicar que con uno de los catalizadores más eficientes (20% de NiO sobre el 
óxido de titanio de área media) se ha alcanzado, sin llevar a cabo una optimización 
rigurosa, un rendimiento a etileno del 42% a una temperatura de 450⁰C, que no está 
lejos del 50-60% a temperaturas por encima de 700⁰C que se consigue en el proceso 
industrial de pirólisis con vapor cuando se emplea etano como reactivo. 




































Catalizadores de óxido de níquel soportados vs catalizadores de óxido de níquel 
promovidos (Nb y Ti). 
Hasta este punto se ha comprobado que tanto soportar como promover el óxido 
de níquel son dos buenas estrategias para mejorar la formación de la olefina en la 
deshidrogenación oxidativa de etano. Sin embargo, un estudio comparativo de ambas 
estrategias con un mismo elemento constituyente como promotor o soporte no se había 
realizado en la bibliografía. Por ello, se decidió estudiar el comportamiento catalítico de 
catalizadores de óxido de níquel interaccionando con Nb o con Ti. El Nb se ha 
seleccionado ya que es el promotor estándar más empleado en la literatura, mientras 
que el Ti se ha seleccionado puesto que en este trabajo se ha demostrado que el NiO 
soportado sobre TiO2 es un catalizador altamente eficiente en esta reacción.  Así, se han 
comparado catalizadores soportados/diluídos (NiO/TiO2 y NiO/Nb2O5 preparados por 
impregnación húmeda del soporte) con catalizadores promovidos (Ni-Ti-O y Ni-Nb-O 
preparado por evaporación de disoluciones).  
En la Figura 6. 15 se puede observar en el caso de los catalizadores con titanio 
que independientemente del método de preparación se pueden obtener altas 
selectividades a etileno (ca. 90%).  
 
Figura 6. 15. Comparativa de selectividad a etileno frente al contenido de NiO entre catalizadores 
soportados/diluidos frente a promovidos para los diferentes soportes de Ti y Nb. 4500C y 10% de 
conversión. 




Sin embargo, el contenido idóneo de NiO es muy diferente dependiendo del tipo 
de catalizador. Así, en los catalizadores soportados el óptimo se encontró para un 20% 
de NiO mientras que en el promovido se obtuvo para un 92% de NiO. Claramente, 
dependiendo del método la interacción Ni-Ti es diferente. En los catalizadores 
soportados una parte importante del soporte no puede interaccionar con el óxido de 
níquel, puesto que hay centros no accesibles de TiO2. Así, en el caso del catalizador 
óptimo soportado (20 % en peso de NiO) el óxido de titanio está recubierto por 
partículas de NiO, sin apenas cristales de NiO libres o áreas de TiO2 no recubierto. Sin 
embargo, para ese contenido de NiO (20% en peso) en los catalizadores promovidos se 
observa (mapping por microscopía) que hay dos zonas diferenciadas: i) Ni y Ti 
distribuidos homogéneamente y ii) partículas libres de TiO2. Esos centros de TiO2 libres 
provocan una disminución de la selectividad a la olefina. Por otra parte, en el catalizador 
promovido óptimo (con un 92% en peso de NiO) el Ni y el Ti se encuentran 
homogéneamente distribuidos a pesar de la gran cantidad de NiO en exceso. En este 
caso el Ti entra a formar parte de la red del óxido de níquel y esto afecta positivamente 
al comportamiento catalítico. Sin embargo, para contenidos mayores de titanio 
(menores contenidos de NiO) una parte del titanio deja de incorporarse a la red del NiO 
(hay un límite en la incorporación de titanio) y se forman cristales de TiO2. Por tanto, se 
puede obtener un óptimo catalítico tanto mediante una sustitución isomórfica del 
promotor en la red del NiO en los catalizadores promovidos como mediante un contacto 
íntimo entre NiO y TiO2 en los catalizadores soportados (Figura 6.16). Dos mecanismos 
de interacción diferentes NiO-promotor vs NiO/soporte producen resultados catalíticos 
similares. 
 
Figura 6.16. Mecanismos de interacción diferentes NiO-promotor vs NiO/soporte 
 
Ti4+ in NiO TiO2-NiO




En el caso de los catalizadores de Nb, no se observa la misma tendencia (Figura 
6. 15). Así, los catalizadores Ni-Nb-O promovidos sí presentan un comportamiento 
similar al de los Ni-Ti-O promovidos, ya que el óptimo catalítico se da para el mismo 
contenido de promotor (92% de NiO)  y el nivel de selectividad que se alcanza es también 
el mismo (aprox 90%). Sin embargo, en los catalizadores soportados/diluídos la 
selectividad máxima alcanzada apenas alcanza el 60% para el óptimo. Aparentemente, 
el NiO no interacciona fuertemente con el Nb2O5, lo cual evita un incremento notable 
de la formación de olefina. 
Así, en los catalizadores promovidos se produce una sustitución isomórfica del 
promotor (Nb o Ti) por Ni en la estructura del óxido de níquel. En ambos casos se ha 
observado un comportamiento muy similar. Así, esta sustitución produce una 
disminución en el estado de oxidación promedio de las especies de níquel y la 
eliminación de oxígenos electrófilicos. Un exceso de estas especies de oxígeno se ha 
relacionado con la combustión de etano. De este modo, la selectividad a etileno 
obtenida con los catalizadores óptimos promovidos aumenta fuertemente respecto del 
NiO puro. 
A diferencia de los catalizadores promovidos con Ti o Nb, los materiales de NiO 
soportados con TiO2 o Nb2O5 muestran diferencias muy importantes tanto a nivel 
catalítico como en lo relativo a las interacciones fase activa-soporte. En los catalizadores 
de NiO/TiO2 se obtiene una elevada selectividad a etileno optimizando el contenido del 
níquel, el cual es muy inferior al obtenido con catalizadores promovidos. En este caso, 
el TiO2 no parece modificar sustancialmente la naturaleza química de la red del óxido de 
níquel, pero sí es capaz de eliminar los centros superficiales de oxígeno electrofílico 
(centros no selectivos), con lo que la selectividad a etileno mejora sustancialmente 
respecto del NiO puro. Sin embargo, los catalizadores soportados con Nb presentan una 
selectividad a etileno relativamente baja independientemente de la cantidad de NiO 
cargada. Su comportamiento catalítico se puede explicar en base a la baja interacción 
níquel-soporte conseguida. Así, por XPS se ha observado que el Nb2O5 es incapaz de 
eliminar los oxígenos electrofílicos, por lo que la selectividad a etileno aumenta sólo 
moderadamente respecto del NiO puro. Además, la presencia de Nb2O5 no parece 




modificar la naturaleza de las especies superficiales de Ni, por lo que la interacción Ni-
Nb es baja en este caso. 
 
Breve comentario final 
En este trabajo se han empleado por un lado catalizadores basados en óxidos de 
hierro para la eliminación de compuestos indeseables por oxidación total y, por otro 
lado, catalizadores basados en óxidos de níquel para la deshidrogenación oxidativa de 
etano a etileno.  
En el caso de la eliminación de compuestos orgánicos volátiles por oxidación 
total el objetivo es diseñar un catalizador que, aparte de ser altamente estable y 
selectivo a CO2, sea lo más reactivo posible. Es decir, que sea capaz de activar y eliminar 
por completo el compuesto indeseable a las menores temperaturas de reacción posible. 
En esta reacción, por tanto, los conceptos clave son la velocidad de reacción y la 
actividad catalítica.  Entonces, ¿cómo debe ser la formulación de un catalizador ideal 
para este tipo de reacciones? 
Se ha descrito en la bibliografía que entre los óxidos metálicos puros existe una 
correlación entre la actividad catalítica y la entalpía de formación del óxido metálico. 
Moro-oka y colaboradores [16, 17] demostraron para varios reactivos (propileno, 
isobutileno, acetileno, etileno y propano) que cuanto menor es el calor de formación del 
óxido del catalizador (dividido por el número de átomos de oxígeno en el óxido), mayor 
es la actividad en reacciones de oxidación total. Así, los óxidos metálicos de platino y de 
paladio resultaron ser los más activos, que se corresponden con los elementos que 
presentan los óxidos más inestables [18]. 
Los óxidos metálicos pueden ordenarse en función de la estabilidad que 
presentan sus óxidos [1]. Así, los metales que no forman óxidos estables permanecen 
como metales reducidos durante las reacciones de oxidación, si estas reacciones no 
tienen lugar a elevadas temperaturas. Este grupo de óxidos inestables está compuesto 
por los óxidos de metales nobles, como el paladio, platino, oro y rodio, que, en general, 
son los más reactivos para las reacciones de oxidación total. Entre los óxidos con una 




estabilidad intermedia se pueden destacar los óxidos de hierro, cobalto y níquel. Estos 
óxidos presentan, en general, una actividad catalítica media-alta, pero inferior a la de 
los metales nobles. Finalmente, los óxidos más estables son los correspondientes a los 
alcalinos y alcalinotérreos (también tierras raras y actínidos), los cuales presentan la 
menor actividad catalítica.  
Los óxidos de estabilidad intermedia, como el de hierro, pueden incrementar su 
reactividad siguiendo diversas estrategias, tal como se ha mostrado en el presente 
trabajo. Así, soportando el óxido de hierro sobre materiales adecuados, incrementando 
el área superficial, variando las características de la superficie o modificando las fases 
cristalinas se ha conseguido incrementar de una manera muy importante, varios 
órdenes de magnitud, la reactividad del óxido de hierro simple. También se ha podido 
comprobar que materiales férricos como los lodos pueden servir como soportes para el 
platino, dando lugar a reactividades superiores a las de catalizadores standard de Pt 
sobre alúmina. 
Hay diferentes clasificaciones referidas a los catalizadores de óxidos metálicos. 
Una de las más representativas, que está relacionada con el comportamiento catalítico 
en reacciones de oxidación, incide en el diferente carácter conductor (conductividad 
eléctrica) de los óxidos metálicos. En este sentido, los óxidos metálicos se pueden 
clasificar en aislantes, semiconductores de tipo n y semiconductores de tipo p. En los 
óxidos metálicos de tipo n, la conductividad eléctrica surge por medio de electrones 
cuasi-libres que existen debido a un exceso de electrones en la red del óxido. Estos 
óxidos suelen presentar actividades catalíticas medio/bajas. En el caso de los 
semiconductores tipo p los óxidos metálicos son deficientes en electrones en la red y 
conducen por medio de "huecos" positivos. Estos óxidos son, en general, bastante 
reactivos. Por último, los materiales aislantes presentan muy baja reactividad debido a 
la estricta relación estequiométrica metal-oxígeno en la red y a la muy baja movilidad 
de sus electrones. El uso principal de estos óxidos aislantes es el de soporte de otros 
metales u óxidos metálicos [18] 
Como se ha dicho anteriormente cuanto menos estable es el óxido metálico 
mayor reactividad presenta. Esto es así porque, al estar más reducida la superficie 




metálica del catalizador, la adsorción de oxígeno es más fácil, y por tanto la reactividad 
es mayor. En los óxidos tipo p como el óxido de hierro, el óxido de níquel o el óxido de 
cobalto esta interacción con el oxígeno es intensa, formándose especies de oxígeno 
electrofílicas altamente reactivas tales como el O- o el O2-. Por tanto, los óxidos tipo p 
presentan una reactividad media/alta. Esta interacción no ocurre en los óxidos tipo n, 
por lo que la reactividad es menor. Desafortunadamente, estas especies electrofílicas 
de oxígeno se han relacionado con la activación no selectiva de hidrocarburos, 
favoreciendo la formación de óxidos de carbono en detrimento de productos de 
deshidrogenación o de oxidación parcial [19].  
En este sentido, el Fe2O3, óxido tipo p, presenta una actividad catalítica 
relativamente elevada en reacciones de oxidación total no selectiva que, mediante una 
serie de estrategias mostradas en este trabajo, se ha podido incrementar. De una 
manera similar, el NiO es también un semiconductor tipo p y presenta una alta 
reactividad en la activación de hidrocarburos y, en nuestro caso particular, de etano. Sin 
embargo, su tendencia mayoritaria es hacia la formación de CO2. En este sentido, Haber 
[20-22] propone dos tipos de reacciones catalíticas con oxígeno: oxidación electrofílica 
y oxidación nucleofílica. En el caso de la oxidación electrofílica, ésta procede a través de 
la activación de oxígeno molecular alimentado en reacción. Este oxígeno electrófilico 
activa la ruptura de los enlaces C-C, lo que favorece la formación de productos de 
craqueo y óxidos de carbono (la oxidación total se ve altamente favorecida). Por el 
contrario, las especies de oxígeno nucleófilico tienden a atacar los enlaces C-H en la 
molécula orgánica previamente activada, manteniendo el mismo tamaño de 
hidrocarburo, lo que hace posible la inserción del oxígeno nucleófilo en el producto final. 
Por lo tanto, se prefiere el oxígeno nucleofílico para reacciones de oxidación selectivas 
y los electrofílicos en las reacciones de oxidación total. En la reacción selectiva estudiada 
en el presente trabajo, la deshidrogenación oxidativa de etano, se podría llegar a una 
conclusión similar relacionando la concentración de oxígeno nucleofílico con la 
formación de etileno. En esta reacción se favorecería el ataque sobre el enlace C-H pero 
el oxígeno nucleofílico se incorporaría a la molécula de agua, subproducto de reacción 
en la deshidrogenación oxidativa. En el presente trabajo se ha intentado mediante 
diferentes estrategias (soportar o promover el NiO con materiales adecuados) disminuir 




la proporción de las especies de oxígeno electrofílicas, muy abundantes en el NiO, con 
el objetivo de minimizar la formación de óxidos de carbono y maximizar la formación de 
etileno a partir de etano. De hecho, se ha descrito en diversos trabajos [23] que los 
catalizadores más selectivos a etileno presentan una baja concentración de especies de 
oxígeno electrofílicas. Sin embargo, la necesidad de evitar totalmente la presencia de 
dichos oxígenos no está clara puesto que se ha propuesto [24] que esos oxígenos son 
indispensables ya que son los que activan la molécula de etano. Así, estas especies 
electrofílicas serían necesarias para la activación de la molécula de etano pero deberían 
estar aisladas (y por tanto en baja concentración) para evitar la transformación de etano 
en óxidos de carbono. Quizás por este motivo no se han podido sintetizar en la 
bibliografía, ni tampoco en el presente trabajo, catalizadores basados en óxidos de 
níquel con selectividades a etileno consistentes por encima del 95%. 
En la Tabla 6.1 se muestran resultados representativos descritos en la bibliografía 
en la deshidrogenación oxidativa de etano sobre catalizadores basados en óxido de 
níquel y se comparan con los obtenidos en el presente trabajo. Puede observarse como 
soportando el óxido de níquel sobre un soporte adecuado, el TiO2, se pueden obtener 
en cuanto a rendimientos a etileno resultados comparables a los del sistema catalítico 
de referencia basados en óxidos de níquel (NiO promovido por Nb), con valores por 
encima del 40%.  
 




Tabla 6.1. Resultados representativos en la deshidrogenación oxidativa de etano sobre catalizadores basados en óxido de níquel. 
Catalizador C2/O2/inerte T                  W/F a C2 conv.b YC2=c                          Productivitidadd Referencia 
 Relación molar (⁰C) (g s cm-3) (%) (%) por kg de catalizador     por kg de Ni  
NiNbO 9.1/9.1/81.8 400 0.54 66 46              319 375 [25] 
NiNbTaTiO 80/5/15 275 - 15 13 - - [26] 
NiTaNbO 50/10/40 300 3.1 16 13 85 100 [27] 
NiWO 10/10/80 400 0.6 52 31 210 221 [28] 
NiTiO 10/10/80 400 0.6 50 33 222 234 [28] 
NiCeO 10/3.3/86.7 275 1.15 8 5 18 24 [29] 
NiNbO/Al2O3 9.1/9.1/81.8 400 0.6 27 19 131 438 [30] 
NiO/Al2O3 10/10/80 450 1.06 59 39 149 648 [31] 
NiFe 0.5/0.5/99 400 0.48 50 26 - - [32] 
50Ni/TiO2 P25 10/10/80 450 0.23 55 41 728 1456 Esta tesis 
20Ni/TiO2 P25 10/10/80 450 0.23 41 30 518 2589 Esta tesis 
20Ni/TiO2 P25 10/10/80 450 0.40 55 42 429 2144 Esta tesis 
92Ni-Ti-O 10/10/80 450 0.15 55 37 1007 1095 Esta tesis 
a Pseudo-tiempo de contacto determinado por el cociente entre la masa del catalizador (g) y el caudal total de gas (cm3 s-1). 
b conversión de etano.  
c rendimiento (per pass yield) de etileno. 
d productividad a etileno en gC2H4/(kgcat.h)   ó     gC2H4/(kgNi.h).  
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7.1. Conclusiones. Oxidación total: Eliminación de compuestos orgánicos 
volátiles.  
Del estudio sobre la preparación y caracterización de materiales basados en 
óxidos de hierro, para ser empleados como catalizadores en la oxidación total de 
propano y tolueno se han extraído las siguientes conclusiones: 
1. Se ha preparado un óxido de hierro mesoporoso con paredes cristalinas mediante 
nanocasting que condujo a una notable alta área superficial (208 m2 g-1) que afecta 
positivamente a la actividad catalítica en la oxidación total de dos COVs 
representativos: propano (como modelo de alcanos de cadena corta) y tolueno 
(como modelo para un compuesto aromático). Este catalizador aumenta la 
actividad catalítica entre 300-500 veces y reduce la temperatura de reacción 
necesaria para una conversión determinada 150⁰C en comparación con un óxido de 
hierro comercial. 
 
Se han seguido diferentes métodos de preparación para sintetizar catalizadores de 
Fe2O3 y se han observado diferencias no solo en el área superficial y la 
morfología, sino también en la concentración relativa de defectos de oxígeno para 
la adsorción de COV y en la reducibilidad. Así, el óxido de hierro mesoporoso con 
paredes cristalinas preparado por nanocasting muestra una mayor concentración 
relativa de defectos de oxígeno (por XPS) y una menor reducibilidad que un 
catalizador mesoporoso preparado por agregación de nanocristales de óxido de 
hierro utilizando los principios de la precipitación. 
 
2. Se ha observado que la actividad catalítica de los catalizadores depende del 
hidrocarburo utilizado. Así, en el caso de la oxidación de tolueno, la actividad 
catalítica más alta se obtuvo con el óxido de hierro másico de alta área superficial 
preparado mediante nanocasting, siendo la actividad catalítica aproximadamente 
proporcional al área superficial de los catalizadores. Por el contrario, para la 
combustión de propano, este catalizador de nanocasting presenta una alta 




actividad pero menor que la obtenida por un óxido de hierro mesoporoso formado 
por nanocristales agregados y esto está relacionado con la diferente capacidad de 
reducción. De hecho, en la oxidación de propano, se ha observado una relación 
directa entre la reducibilidad y la actividad catalítica normalizada por área 
superficial. Las diferencias entre la oxidación de tolueno y propano se han atribuido 
a diferentes mecanismos de reacción que tienen lugar. La oxidación total de 
propano sobre catalizadores de óxido de hierro tiene lugar, al menos parcialmente, 
a través de un mecanismo redox Mars- Van Krevelen, mientras que la oxidación 
total de tolueno tiene lugar posiblemente mediante otro mecanismo, como el 
Rideal-Eley. 
 
3. En el caso de los óxidos de hierro porosos, Fe2O3 y Fe3O4, que se han sintetizado por 
métodos hidrotermales y solvotermales, indicar que muestran una alta reactividad 
y estabilidad en la oxidación total de tolueno, similar a la obtenida con el óxido de 
hierro preparado por nanocasting. Un aspecto interesante de estos materiales es la 
formación de pequeñas cavidades. Mientras que cavidades internas se obtienen en 
condiciones de agua supercrítica, cavidades abiertas se obtienen utilizando 
métodos de preparación subcríticos, especialmente en condiciones solvotermales. 
La presencia de estas cavidades tiene diferentes efectos positivos sobre el 
rendimiento del catalizador en función de su naturaleza. Mientras que las cavidades 
internas solo parecen aumentar la cantidad de vacantes de oxígeno, las cavidades 
abiertas también aumentan la actividad intrínseca de los centros activos. Por tanto, 
el catalizador de mejor rendimiento, preparado solvotermalmente, presenta una 
morfología constituida principalmente por placas cuasi bidimensionales perforadas 
con cavidades internas, que permanecen prácticamente inalteradas tras su uso en 
reacción. 
 
La naturaleza de la fase cristalina también parece modificar el rendimiento 
catalítico. Así, para los catalizadores preparados usando condiciones subcríticas o 
supercríticas, los catalizadores con mayor actividad son aquellos que presentan algo 
de Fe2O3 además de Fe3O4 mientras que aquellos con solo Fe3O4 son menos activos. 
Desafortunadamente, la presencia de agua en la alimentación es negativa para la 




actividad catalítica. Sin embargo, la caída de la actividad no es drástica y la 
estabilidad observada después de varios ciclos de trabajo con agua es excelente. 
Los dos catalizadores más activos, se caracterizaron después de su uso en la 
reacción, mostrando diferencias muy sutiles con respecto a los catalizadores 
nuevos, que no tuvieron ningún impacto en el rendimiento catalítico. 
 
4. En cuanto a los catalizadores soportados de óxido de hierro, las heteroestructuras 
de arcillas porosas (PCH) han demostrado ser eficientes soportes de óxido de hierro 
para catálisis ambiental. En la oxidación total de tolueno se observó una alta 
actividad catalítica de los catalizadores con óxido de hierro soportado en PCH 
silícico, al menos dos órdenes de magnitud mayor que la obtenida por un óxido de 
hierro másico comercial o la obtenida por óxido de hierro soportado en sílice 
convencional. Las especies de FeOx altamente aisladas, se han mostrado más 
reactivas que las especies de FeOx más agregadas y que los cristales de Fe2O3. Así, 
el uso de PCH como soporte de óxido de hierro favorece la formación de especies 
de FeOx aisladas. Indicar que con PCH los catalizadores más activos alcanzaron un 
50% de conversión de tolueno a una temperatura de reacción de 175⁰C mientras 
que los homólogos con sílice apenas alcanzaron el 1% a esa temperatura. Indicar 
que estos catalizadores se han mostrado muy estables tras 12 horas de reacción o 
tras 12 ciclos completos. Esta estabilidad se ha relacionado con las escasas 
modificaciones de los catalizadores durante la reacción; si el catalizador usado se 
compara con el catalizador fresco, no se pueden observar diferencias apreciables 
como lo demuestra la caracterización por difracción de rayos X, DR-UV-Vis y XPS.  
 
5. Un lodo férrico obtenido como residuo en una planta potabilizadora de agua se ha 
mostrado como un catalizador razonable y un excelente soporte de platino en la 
oxidación de propano y tolueno. 
 
6. Aunque la actividad por masa de catalizador del lodo férrico no es comparable a la 
de los catalizadores comerciales basados en metales nobles, su bajo precio puede 
permitir el uso de cantidades mucho mayores de catalizador, lo que conduce a 
conversiones comparables. Este lodo férrico también se estudió como soporte para 




el platino y mostrándose más eficiente que un catalizador análogo preparado con 
ꙋ-Al2O3 como soporte (Pt / ꙋ-alúmina), presentando una mayor conversión en la 
oxidación de tolueno.  
 
La mayor actividad del Pt/Lodo comparado con Pt/alúmina puede deberse a la 
presencia de diferentes óxidos metálicos en el lodo, como el óxido de hierro o el 
óxido de manganeso que son de por sí activos en esta reacción. También puede 
deberse al diferente grado de dispersión del Pt o a la presencia de partículas de Pt 
en contacto con óxidos de metales con propiedades redox que de acuerdo con la 
bibliografía, se han mostrado como altamente reactivas en reacciones de oxidación 
total de hidrocarburos. 
Finalmente, indicar que tanto el lodo como los catalizadores de platino soportados 
en el lodo han demostrado una excelente estabilidad catalítica durante al menos 
30h. 





7.2. Conclusiones. Oxidación selectiva: Deshidrogenación oxidativa de etano a 
eteno.  
Del estudio de la reacción de deshidrogenación oxidativa de etano para la 
obtención de etileno sobre catalizadores basados en óxido de níquel se han extraído las 
siguientes conclusiones: 
1. El óxido de níquel sin promover o sin soportar es muy ineficiente en la 
deshidrogenación oxidativa de etano. El uso de óxidos como el MgO o el SiO2 como 
soportes de NiO ha resultado ser muy insatisfactorio. El empleo de MgO no favorece 
la eliminación de oxígeno no estequiométrico, que es muy activo en la formación 
de óxidos de carbono. El SiO2 apenas interacciona con el NiO por lo que la respuesta 
catalítica de los catalizadores de NiO soportados sobre sílice es muy similar a la del 
NiO sin soportar. Los catalizadores de NiO soportados sobre TiO2 y, en general, 
sobre materiales con Ti presntan un excelente comportamiento catalítico debido a 
la elevada interacción entre el NiO y el Ti, así como a la eliminación de especies de 
oxígeno no selectivas. 
 
2. El NiO soportado en TiO2 puede ser tan eficiente en la deshidrogenación oxidativa 
de etano como los catalizadores más selectivos promovidos por NiO descritos 
previamente en la literatura científica, con la ventaja de requerir una menor 
cantidad de níquel en la composición del catalizador. En este trabajo, se han logrado 
rendimientos a etileno superiores al 40%, lo que podría mejorarse optimizando 
eleccionando condiciones de reacción. Empleando NiO soportado sobre TiO2, se 
puede lograr una selectividad a etileno superior al 90% a conversiones de etano del 
10-20% y esa selectividad disminuye sólo ligeramente al aumentar la conversión de 
etano. Dos TiO2 de áreas media y alta se han mostrado como muy buenos soportes 
aunque el contenido óptimo de NiO es diferente para cada caso. 
El diseño de estos catalizadores debe realizarse de manera que la presencia de 
cristales de NiO sin interaccionar con el soporte y el número de centros de TiO2 libre 
sea lo menor posible. 





3. Finalmente, se realizó un estudio comparativo en el que catalizadores de NiO con Ti 
o Nb se sintetizaron usando diferentes métodos de preparación (catalizadores 
soportados y catalizadores promovidos). 
El comportamiento catalítico de los catalizadores de NiO promovidos con Nb o Ti 
fue excelente. Este comportamiento parece depender de la capacidad de los 
dopantes de alta valencia para incorporarse en la red de NiO y eliminar especies de 
oxígeno no selectivas. En estos catalizadores sólo se necesitan pequeñas cantidades 
de promotor para eliminar los centros activos no selectivos. Sin embargo, en el caso 
de catalizadores de NiO soportados, la modificación de NiO depende 
principalmente de la capacidad del soporte para interactuar con las partículas de 
óxido de níquel. En este caso, el TiO2 da lugar a una interacción adecuada soporte-
NiO, aunque se requieren altos contenidos de TiO2 para lograr un rendimiento 
catalítico óptimo. Por el contrario, el Nb2O5 no ha mostrado buenas propiedades 
como soporte de NiO, ya que no ha sido capaz de eliminar lo suficiente los centros 
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